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PROCESO PARA REDUCIR  EL DIOXIDO DE CARBONO    DEL BIOGAS 
PRODUCIDO EN  UN  BIODIGESTOR. 
 
 
RESUMEN 
 
 
Desarrollo de  un proceso para la reducción del contenido de dióxido de carbono que se 
encuentra en el biogás generado en un biodigestor, el cual es empleado como combustible para 
la calefacción de un establecimiento porcino. El proceso busca  incrementar la  concentración de 
metano en el biogás. 
 
Para el efecto se diseñó y construyó una planta piloto que está conformada por una torre de 
absorción de lecho empacado, una bomba para impulsar los fluidos y un intercambiador de calor 
eléctrico para la regeneración del solvente. En la torre se absorbe y separa el dióxido de carbono 
del biogás mediante reacción química utilizando como solvente una solución acuosa de 
monoetanolamina. 
 
Los resultados indican que la separación del dióxido de carbono, mejora la calidad del biogás 
por cuanto su poder calórico se incrementa hasta en un 90% de su valor inicial. 
 
 
PALABRAS CLAVES: /ABSORCIÓN  DE  GASES /  BIOGAS /  DIOXIDO  DE  
CARBONO  / MONOETANOLAMINA  / PODER   CALORICO 
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PROCESS TO REDUCE CARBON DIOXIDE FROM BIOGAS PRODUCED IN A 
BIODIGESTOR. 
 
 
ABSTRACT 
 
 
Development of a processforreducing the contentofcarbon dioxidein biogasisgeneratedina 
digester, which is used as fuelfor heatingof a facilitypigs.The processseeks to increasethe 
concentrationof methane in thebiogas. 
 
The effect willbedesigned and constructed apilot plantconsists ofan absorption towerpacked 
bed, a pump to propelthefluid anda heat exchangerfor the regeneration ofelectricsolvent.The 
towerabsorbs andseparatescarbon dioxideby chemical reactionbiogasas solventan aqueous 
solution ofmonoethanolamine 
 
The results indicate that the separation of carbon dioxide, biogas quality improves because its 
calorific value is increased by up to 90% of its initial value. 
 
KEYWORD:/GAS ABSORTION /  BIOGAS /  CARBON  DIOXIDE  
/MONOETHANOLAMINAE /CALORIFIC POWER/. 
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INTRODUCCIÓN 
 
 
La gran cantidad de energía que el mundo demanda para el desarrollo de sus actividades que 
cada vez van incrementando, ha creado la inmensa necesidad de la búsqueda de este recurso que 
cada vez se vuelve más escaso, principalmente  debido a que este recurso proviene de 
combustibles fósiles los cuales no todos los países del mundo disponen la materia prima. 
 
Adicionalmente existen otras fuentes y formas de energía como lo son  la  energía 
hidroeléctrica, eólica, geotérmica y de la biomasa. Siendo las tres  primeras únicamente para 
aquellos lugares que su geografía y condiciones  lo permiten. Es por eso que  desde varias 
décadas  atrás ciertos países han visto a la biomasa como  su nueva fuente de energía. 
 
El aprovechamiento de la biomasa especialmente de los desechos orgánicos se lo realiza 
mediante Biodigestor  los cuales tienen como materia prima desechos de origen animal y/o  
vegetal mismos  que al descomponerse generar  bioabono  y biogás. El bioabono  producido 
sirve como fertilizante  para el suelo por sus altas concentraciones nutrientes fácilmente 
disponibles para las plantas. 
 
Mientras que el Biogás  que  se genera puede ser utilizado como combustible para cocinas, 
quemadores, generadores eléctricos y demás equipos que empleen como combustible gas. Este 
gas está compuesto principalmente de Metano y Dióxido de Carbono  y  pequeñas proporciones 
de otros gases como el hidrogeno  y el nitrógeno. De todos los gases anteriormente citados el 
único que puede ser usado como combustible es el Metano. 
 
 Dado el  elevado contenido de Dióxido  de  Carbono, el biogás tiene dificultad para ser 
combustionado por su bajo  poder calórico. Por lo que en la mayor parte  donde existe la 
generación del biogás este no es utilizada como fuente de energía sino que es liberado 
directamente al  ambiente incrementado  la contaminación ambiental o ciertos casos 
combustionandolo  pero la energía de la combustión no es aprovechada. En el caso del 
Biodigestor ubicado en granja porcina de  la parroquia de Santa Rosa del Cantón Ambato el gas 
generado se pretendía emplearlo como combustible en los quemadores que  Proveen de 
calefacción a las maternidades de la misma. Lamentable mente este   gas no se combustiona   
adecuadamente  es decir que la llama no permanece encendida por largos periodos de tiempo, 
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adicionalmente esta  llama es de un color amarillo intenso. Probablemente estos problemas se 
deban al alto contenido de dióxido de carbono por lo que en el presente trabajo se procedió a 
diseñar y construir un proceso que permita la reducción de este gas mediante la aplicación de 
conocimientos adquiridos durante la formación profesional. 
 
Para incrementar la calidad del biogás y poderlo utilizar como fuente de energía se requiere que 
las concentraciones de Dióxido de Carbono disminuya.  Cabe mencionar que el presente trabajo 
no incluye ningún estudio o cambio operacional en la parte del funcionamiento del Biodigestor 
sino que se centra en tratar el gas generado antes de ser enviado a los quemadores. 
Para la reducción del dióxido de carbono  se emplean la operación Unitaria de Absorción de 
gases, la misma que consiste en poner en contacto una masa gaseosa con un solvente selectivo a 
uno de los componentes del gas, para que el solvente separe el  gas afín. 
 
Para poder separar el dióxido de carbono del biogás se empleó una solución acuosa de 
monoetilaimina  que es altamente afín al CO2 , estas dos substancias reacción para formar 
carbonatos de etilamina , esta reacción es reversible. Para que se produzca el contacto entre el 
biogás y la solución de monoetilamina se construyó una torre empacada de rellenos de 
Rasching. 
 
Adicionalmente  a la torre se disponía de un sistema de calentamiento para la regeneración de la 
solución de monoetilaimina  y demás equipos y recipientes empleados  para movilizar, 
almacenar y cuantificar los fluidos. 
 
Posterior a su construcción e instalación de equipos y sistemas de tuberías se procedió a la 
operación de acuerdo a las condiciones de diseño impuestas inicialmente, para posteriormente 
determinar la condición optima de operación. Para determinar la efectividad de proceso se 
procedió a determinar únicamente  concentración de dióxido de carbono al ingreso y salida del 
proceso. 
 
La determinación de la concentración del dióxido de carbono se realizo mediante tubos 
detectores de CO2  2HH Gastec, los cuales se fundamentan en el cambio de color que se 
produce al reaccionar el dióxido de carbono con hidróxido de potasio.  
 
Posterior al tratamiento del biogás se consiguió reducir hasta un 90% de la concentración inicial 
de Dióxido de carbono. 
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1. MARCO TEORICO 
 
 
1.1 Biogás 
 
 
1.1.1 Definición. Gas derivado de la fermentación anaerobia de la biomasa, mezcla de metano 
y dióxido de carbono, es producido por el tratamiento del estiércol animal o los desechos 
industriales de biomasa, mediante la acción bacteriana, en general se pueden producir casi de 
todos los residuos orgánicos.  
 
Los lugares de producción son plantas de depuración, vertederos y las granjas agrícolas. La 
posibilidad de que con  el biogás aumente la parte renovable  en la producción de electricidad, y 
que al mismo tiempo se puedan resolver los problemas de basura, han ayudado a llevar en los 
últimos años al biogás a un alto grado de importancia. Es un combustible económico y 
renovable utilizado en vehículos a motor, para mezclar con el gas de alumbrado y para usos 
industriales y domésticos. La producción de biogás, además de aprovechar materia considerada 
como o desperdicio, origina como subproducto un fertilizante da calidad excelente.
[1]
 
 
1.1.2 Origen.  El proceso de formación del metano no es propiamente una fermentación, 
aunque es siempre un proceso anaerobio estricto, y que se denomina, en términos genéricos, 
como respiración anaerobia. La formación de gas metano se halla precedida de fermentación (en 
el caso de cultivos mixtos), la cual puede ser de diversos tipos, a saber: alcohólica, acética, 
butírica, propiónica, fórmica, etc. 
 
En los sistemas de producción de gas metano, a partir de diversos desechos orgánicos se pueden 
presentar las fermentaciones mencionadas, puesto que la diversidad microbiana así lo permite, 
es decir, se ha observado que la mejor producción de metano o biogás es más factible con los 
catabolitos de asociaciones microbianas complejas, como se ilustra en la figura en la que 
participan los géneros Propionibacterium,enterobacterias, Clostridium,  Butirobacterium, entre 
las principales  en relación estrecha con las bacterias formadoras del metano (o metano génicas). 
Las bacterias metano génicas no han sido estudiadas tanto como otros grupos bacterianos, 
aunque algo se conoce de ciertas especies de los géneros Methanobacterium, Methanobacillus, 
Methanococcus y Methanosarcinas. Por otro lado, se sabe que las metanobacterias son 
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anaerobias estrictas que se desarrollan a pH neutros (siendo muy sensibles a los cambios de 
éste) y que crecen dentro de un amplio rango de temperatura. Sin embargo, son pocos los 
conocimientos acerca de la obtención de energía y de los eventos involucrados en el proceso. 
 
Los primeros datos del balance estequiométrico proponían que los compuestos precursores del 
metano eran oxidados hasta CO2, que esta oxidación estaba acoplada a una reducción, de forma 
que el CO2 se transformaba en metano. De este modo, se citan reacciones acopladas de diversos 
géneros. 
 
Por otro lado, entre las reacciones 1ª y 1c, se podrá apreciar que el proceso de biosíntesis en 
unos casos es dependiente de CO2 y en otros no, y por extensión, que la dependencia es una 
función del sustrato. Así pues, cuando el sustrato es metanol o acetato, la formación del metano 
es independiente de CO2; pero cuando los sustratos son etanol, propionato o butirato es 
dependiente de CO2. Esto es importante, pues en algunos casos, cuando la producción de biogás 
es dependiente de la fermentación, ésta tiene que estar en funcionamiento continuo, de otra 
forma, la biosíntesis de gas metano tendería a anularse. 
[2] 
 
1.1.3 Equipos para producir biogás. Más del 80 % de las plantas de biogás difundidas en el 
mundo pertenecen a dos tipos de diseño, cuyos nombres derivan de los países en los cuales se 
realizaron los primeros modelos y posteriormente se les dio una difusión masiva. 
Adicionalmente existe una clasificación según sus principales características operativas y de 
diseño.  
[3]
 
 
 
1.1.3.1  Modelo Chino. Este tipo de digestor fue concebido respetando las condiciones 
imperantes en su país de origen. Su diseño responde a una maximización del ahorro de material 
sin entrar en el cálculo de la demanda de la mano de obra.   
 
Su forma se asemeja a una esfera y el gas se almacena dentro de la campana fija a presión 
variable, la cual se obtiene desplazando el líquido en digestión hacia una cámara llamada 
hidropresión. 
 
Estos digestores se cargan en forma semicontinua realizándose una primera carga con material 
celulósico y estiércol, además del inoculo correspondiente, hasta un 70% de la capacidad luego 
se sigue cargando como un digestor continuo; a los 120 a 180 días se descarga en forma total y 
se reinicia el ciclo. Fuera de China generalmente se maneja estos digestores en forma 
continua.
[4]
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Figura 1.Esquema del Biodigestor Chino 
 
1.1.3.2  Modelo hindú. Este tipo de digestor del cual han derivado infinidad de variaciones, 
posee una cámara de digestión de forma cilíndrica sobre la cual flota la campana gasométrica 
generalmente construida en hierro. La salida del efluente se efectúa por rebalse.  
 
Este digestor funciona en forma continua realizándose por lo general una carga diaria o cada dos 
o tres días. El vaciado completo sólo se realiza en el caso de requerir alguna reparación o 
limpieza.  
 
El gas gracias al gasómetro flotante se almacena a presión constante y volumen variable. Esta 
presión de salida puede ser incrementada con la adición de contrapesos.  
 
Este digestor demanda un mayor gasto de materiales y la campana gasométrica es generalmente 
lo más caro del equipo. Su funcionamiento es muy sencillo y no presenta serios inconvenientes 
en el área rural.
[5]
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Figura 2.  Biodigestor tipo Hindú 
 
1.1.3.3  De cúpula fija.  El modelo de cúpula fija tiene como principal característica que trabaja 
con presión variable; sus principales desventajas, son que la presión de gas no es constante y 
que la cúpula debe ser completamente hermética, ello implica cierta complejidad en la 
construcción y costos adicionales en impermeabilizantes. Sin embargo, este modelo presenta la 
ventaja de que los materiales de construcción son fáciles de adquirir a nivel local, así como la 
inexistencia de partes metálicas que pueden oxidarse y una larga vida útil si se le da 
mantenimiento, además de ser una construcción subterránea. 
 
1.1.3.4 De cúpula móvil. Se caracteriza por tener un depósito de gas móvil a manera de 
campana flotante. Esta campana puede flotar en la masa de fermentación o en un anillo de agua. 
Las ventajas de este tipo de planta son que trabajan a presión constante y se puede determinar la 
cantidad de gas almacenado por el nivel de la campana; pero tiene como desventaja que está 
expuesto a la corrosión ya que las campanas son generalmente metálicas. Últimamente se ha 
experimentado con fibra de vidrio y se han obtenido buenos resultados. Además, presenta costos 
altos de construcción y de mantenimiento, debido al uso periódico de pintura anticorrosiva. 
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Figura 3. Esquema del biodigestor de cúpula móvil. 
 
 
1.1.3.5 De estructura móvil. Los altos costos de inversión requeridos para la construcción de 
biodigestor de estructuras sólidas, impiden que las personas con pocos recursos económicos 
tengan oportunidad de instalar uno de estos diseños, razón que motivó en Taiwán, en los años 
60 la idea de hacer las cámaras de digestión en materiales flexibles (membranas de nylon y 
neopreno) que aun eran costosas. En los 70 fue usado un material de menor costo, subproducto 
de las refinerías de aluminio, y veinte años después se recurrió al PVC y al polietileno, material 
vigente hoy principalmente en América Latina y Vietnam (Polprasert, 1989; BuiXuanAn et al, 
1997). 
 
Generalmente, estos materiales tienen forma tubular o cilíndrica con la entrada y la salida del 
material situados en los extremos opuestos y la salida de gas en el centro. 
 
El modelo tipo balón, consiste en una bolsa o balón plástico completamente sellado, donde el 
gas se almacena en la parte superior, aproximadamente un 25% – 30 % del volumen total. Tiene 
como desventajas que debido a su baja presión es necesario colocarle sobrepesos al balón para 
aumentarla. Su vida útil es corta, de aproximadamente 5 años y el material plástico debe ser 
resistente a la intemperie, así como a los rayos ultravioleta. La planta balón está compuesta de 
una bolsa de plástico o de caucho completamente sellada. La parte inferior de la bolsa (75% de 
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volumen) se rellena de la masa de fermentación, mientras en la parte superior de la bolsa (25%) 
se almacena el gas.
 [6] 
 
 
1.1.4 Composición del biogás.  Básicamente el biogás está compuesto por metano y dióxido de 
carbono, aunque otros gases pueden estar presentes en menor cantidad como se puede observar 
en la siguiente tabla:
[7] 
 
Tabla 1.  Composición del  Biogás 
 
Componente % Volumen  
CH4 50-65 
CO2 30-45 
H2 0,1-2 
O2 0,1-5 
H2S 0,001-2 
H2O 0,1-9 
N2 Trazas 
Hidrocarburos Trazas 
Mercaptanos Trazas 
Diversos productos organoclorados Trazas 
CO Trazas 
NH3 Trazas 
 
 
La composición que se presenta en la tabla 1 representa la composición más estable pues en la 
parte inicial del funcionamiento del biodigestor la proporción del CO2.es más elevada.
[8] 
 
1.1.5 Fermentación Anaeróbica. Los componentes básicos de una planta de tratamiento 
anaeróbico son: 
 Tanque de mezcla. Es una caja de mampostería o concreto donde se realiza la mezcla de 
estiércol y agua, que luego se introduce en la cámara de digestión a través del tubo de 
entrada.
[8]
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 Biodigestor (reactor o fermentador). Es un tanque donde se produce la fermentación 
anaeróbica. Usualmente se construye en concreto o mampostería de ladrillo, fibra de vidrio, 
acero inoxidable y las plantas tipo balón con material plástico. 
 El gasómetro. Es la sección donde se almacena el gas; el gasómetro y el digestor pueden 
constituir un solo cuerpo o estar separados. 
 Tanque de descarga. Recibe el material digerido o efluente. En el caso de la Planta de cúpula 
fija, sirve además, como tanque de compensación de presiones.  El efluente es un lodo 
bastante fluido constituido por la fracción orgánica que no alcanza a fermentarse y por el 
material agotado (biomasa muerta). Su composición química, el contenido de materia 
orgánica y otras propiedades, dependen de las características de la materia prima utilizada y 
de factores ambientales.
[9] 
 
 
1.1.5.1 Descripción del proceso Aneorobico. La digestión anaerobia de desechos orgánicos se 
lleva a cabo en tres pasos como se observa en la Figura 4. . El primer paso es la hidrólisis de 
carbohidratos, lípidos y proteínas. El segundo paso, que ocurre inmediatamente después, es la 
acetogénesis de los productos de la hidrólisis que son convertidos en ácidos grasos, hidrógeno y 
dióxido de carbono. Por último, el tercer paso es la metanogénesis donde intervienen las 
bacterias metanogénicas que utilizan el ión acetato y el hidrógeno para formar metano y dióxido 
de carbono . 
 
 
Figura  4.  Reacciones en el proceso de digestión anaeróbica 
 
 
 
Las reacciones generales del proceso de digestión anaerobia son las siguientes:  
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Materia orgánica + nutrientes  bacterias acetogénicas    células + ácidos + alcoholes + H2+ CO2 
 
ácidos + alcoholes + H2+ CO2+ nutrientes  bacterias metanogénicas   células + CH4+ CO2  
 
La composición química de los desechos orgánicos es principalmente carbohidratos, lípidos y 
proteínas que se presentan como polímeros, o cadenas estructurales grandes. Los carbohidratos 
se presentan como polisacáridos, celulosa y almidón. Debido al contenido de oxígeno en los 
carbohidratos, este actúa como aceptor de electrones. Así una porción del carbohidrato es 
oxidada en CO2 y ácidos orgánicos. Los polisacáridos son hidrolizados por enzimas 
extracelulares, excretadas por las bacterias, en monosacáridos que son principalmente glucosa, 
algo de fructosa y manosa. A la hidrólisis se la considera parte esencial de la digestión ya que la 
misma puede limitar el proceso anaerobio, razón por la cual es necesario que exista una 
población grande de microorganismos, un sustrato orgánico concentrado y una temperatura 
uniforme para la digestión.  
 
En el siguiente paso, la acetogénesis, los monosacáridos son transformados en ácidos orgánicos 
y en alcoholes. Esta etapa es una transformación del material orgánico complejo en materia más 
simple. Los ácidos formados con mayor presencia son el ácido acético y el ácido butírico, 
siendo el ácido acético el más importante. Se ha demostrado que el 72% de metano producido 
proviene del ácido acético, y un 13% proviene del ácido butírico. El restante 15% se forma a 
partir de hidrógeno y dióxido de carbono proveniente de la reducción del metanol y de la 
degradación de otros compuestos intermedios. La remoción de hidrógeno se logra con una alta 
población de bacterias metanogénicas que consuman el hidrógeno presente y lo transformen en 
metano.  
Las cadenas largas de ácidos grasos pueden ser fermentadas por una β-oxidación. Esta 
fermentación requiere la remoción de un fragmento de dos carbonos del final de la cadena que 
se encuentra lejos del grupo carboxilo. Posteriormente, ocurre la conversión de este fragmento 
en un ión acetato, que luego será fermentado por las bacterias metanogénicas a dióxido de 
carbono y metano. El hidrógeno que es producido en la β-oxidación puede ser combinado con 
dióxido de carbono para formar más metano. El metano es el producto final del proceso 
bacteriano bajo condiciones anaerobias de acuerdo a las reacciones descritas anteriormente.
[10]
 
 
1.1.6 Poder Calórico. El poder calorífico promedio del biogás está entre 4.500 a 5.600 
kilocalorías por m³. Si bien es menor que el poder calorífico del gas natural que está entre 8.800 
a 10.200 kilocalorías por m³, su producción es totalmente natural y puede ser generado tanto en 
instalaciones industriales como domésticas.
[11] 
 
11 
 
Tabla 2. Poder Calórico de varios combustibles 
 
Combustible Poder Caloricio KJ/m
3 
*10
3
 
Biogas 22,36 
Gas natural 38,44 
Metano 37,011 
Propano 92,32 
Butano 110,24 
 
 
 
1.2 Absorción de Gases 
 
 
La absorción de gases es una operación en la cual una mezcla gaseosa se pone en contacto con 
un líquido, a fin de disolver de manera selectiva uno o más componentes del  gas y de obtener 
una solución de estos en el liquido
[12].
 Esta absorción puede presentarse con y sin reacción 
química dependiendo del sistema.  
 
1.2.1 Absorción sin reacción química.Es cuando en el  proceso de absorción no existe 
reacciones químicas. 
 
 
1.2.1.1  Solubilidad de los gases. La cantidad de gas que se disuelve en un solvente depende de 
las propiedades del gas y del solvente, de la presión del gas sobre la solución (presión parcial 
del gas), de la temperatura del sistema, de la turbulencia, de la velocidad del Flujo y del tipo de 
empaque usado en la columna. 
[13]
 
 
Cualquier solución de un  gas en un líquido ejerce una presión parcial definida a temperatura y 
concentración especificada. Cuando más baja es la presión parcial del gas disuelto en una 
solución de una concentración dada, más soluble es en consecuencia 
[14].
 
 
La solubilidad de un gas en un medio absorbente se puede calcular mediante la Ley de Henry.  
 
 XHp *                                                                                                                                (1)  
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Donde: 
p=Presión parcial del gas disuelto 
X= Concentración del gas disuelto. 
H= Constante o coeficiente de la ley de Henry 
 
La ley de Henry es exacta cuando la curva de solubilidad forma una línea recta, esto ocurre en 
gases cuando no cambian su formula molecular al disolverse en agua. Los gases que se disocian 
o combinan en el agua y son más solubles tienden a desviarse de la ley de Henry 
[15]
. 
 
1.2.1.2  Curvas de Equilibrio. Una solución de un gas en un líquido ejerce, a una temperatura y 
concentración definidas, una presión parcial del gas disuelto también determinada. La 
solubilidad de un gas varía con la presión total, si esta es grande. Este efecto es pequeño a 
presiones menores de más de 5 atm, y se desprecia siempre, excepto en los trabajos a alta 
presión.  
 
Cuando para una concentración da en el liquido la presión parcial del gas es muy baja, se dice 
que este es muy soluble y lo contrario cuando dicha presión es muy elevada. 
 
Cuando una fase gaseosa y otra liquida están en equilibrio la presión parcial del soluto en la fase 
gaseosa es igual a la presión parcial del soluto procedente de la fase liquida. La solución más 
concentrada que puede producirse en un proceso de absorción gaseosa en contracorriente es la 
que corresponde al equilibrio en la fase gaseosa que entra, es decir cuando la presión parcial del 
soluto desde la solución es igual a la presión parcial del soluto en la fase gaseosa 
[16]
. 
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Figura 5.  Equilibrio del CO2 en Monoetilamina y K2CO3 
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Tabla 3.  Datos de equilibrio del sistema CO2- Monoetilamina 
 
CO2 in solution 
[mol/mol], x 
CO2 equilibrium pressure 
over solution [psi(a)] 
Fracción 
molar , y 
0,1 -------- 
 0,3003 0,01295 0,09827589 
0,3183 0,01628 0,09903232 
0,3273 0,02122 0,10016523 
0,3483 0,02577 0,10122015 
0,3602 0,03478 0,10334203 
0,3812 0,04532 0,10588074 
0,3901 0,05801 0,1090202 
0,4021 0,07559 0,11352381 
0,4111 0,102 0,12064157 
0,4291 0,1306 0,12885372 
0,438 0,1702 0,14115523 
0,4441 0,2066 0,15349597 
0,459 0,2645 0,17538683 
0,4621 0,31 0,19475875 
0,4710 0,3765 0,2269849 
0,4770 0,4733 0,28365926 
0,5009 0,6167 0,39463625 
0,5099 0,7625 0,55207359 
0,5159 0,9254 0,80333552 
 
 
1.2.1.3  Efecto de la presión y temperatura en la solubilidad. La influencia de la temperatura  
solubilidad viene dada por la ley de Vant´ Hoff del equilibrio móvil según la cual, “al elevarse 
la temperatura del sistema en el equilibrio se verifica el proceso que va acompañado de 
absorción de calor”. Como al disolverse un gas en un líquido suele haber desprendimiento de 
calor, la solubilidad del gas disminuye al elevarse la temperatura. 
 
Contrariamente al incrementarse presión la solubilidad del gas incrementa pues la presión 
parcial del gas se incrementa lo que ovaciona que pueda pasar más gas al liquido
[17]
. 
15 
 
 
 
Figura 6.  Influencia de la temperatura y presión en la absorción de los gases 
 
1.2.1.4. Mecanismos de Absorción (Dos películas). Según Whitmann, el concepto de dos 
películas, es decir, aquellas a través de las cuales para un gas cuando es transferido de la fase 
vapor o liquida a la otra fase. Cada película proporciona una resistencia a la transferencia de 
masa. 
 
La resistencia total al transporte de masa de una fase a otra se toma como igual a la misma de 
las 2 resistencias de las 2 películas. 
 
Para explicar esta teoría se puede ayudar de un sistema de coordenadas y localizar en esta o en 
las 2 películas, como se indica en la figura 6. 
 
 
Figura 7.  Perfil de concentración para la absorción del componente A 
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El reciproco de la resistencia total, es decir el reciproco de la suma de los inversos de los 
coeficientes individuales se la denomina coeficiente total de transporte de masa.
[18] 
 
  
 
 
  
 
 
   
                                                                                                                              (2) 
 
 
  
 
 
  
 
 
  
                    (3) 
 
 
1.2.1.5  Solventes empleados en Absorción. La solubilidad de un gas difiere de solvente a 
solvente. Los solventes que son químicamente similares al soluto, generalmente permiten una 
buena solubilidad. 
 
Otras características que deben ser consideradas en un solvente son: baja viscosidad, bajo punto 
de congelación, no toxico ni inflamable y químicamente estable, relativamente barato, fácil de 
obtener y no corrosivo con el fin de reducir costo de mantenimiento y reparación.  
[19]
 
 
 
1.3 Balance de masa general 
 
 
El método más eficiente de contacto gas-liquido es el de flujo en contracorriente en la figura 7. 
 
 
 
Figura 8.   Esquema de la Torre de  absorción 
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Donde: 
L,     Liquido  (solución de MEA),  
L1,   Liquido mas gas absorbido que sale por el Fondo de la torre 
X1,  Cociente molar del soluto en el liquido que sale (L1) 
x1,   Fracción molar del soluto en el liquido que sale (L1) 
G,    Flujo de gas. 
G1,   Flujo de gas que ingresa a la Torres 
Y1,   Cociente molar  en el gas que ingresa ( G1) 
y1,    Fracción molar en el gas que ingresa (G1) 
L2,   Liquido  puro que ingresa (solución de MEA) 
X2,   Cociente molar de la corriente  liquida que ingresa (L1) 
x2,    Fracción molar de la corriente liquida que ingresa (L1) 
G2,   Flujo de gas que sale de la torre 
Y2,  Cociente molar de la corriente de gas que sale de la torre (G2)  
y2,   Fracción molar de la corriente de gas que sale de la torre (G2)  
 
La relación entre las fracciones molares y los cocientes molares viene dado por las ecuaciones: 
xi
xi
Xi


1
                      (4) 
yi
yi
pP
p
Yi




1
                (5)
    
En la fase gas: 
p= presión parcial del soluto  
P= presión total  
 
Por balance de masa, se establece también la relación que existe entre: la fase vapor, fase liquida 
a la entrada y salida (G1, G2, L2, L1) y el gas inerte G y el liquido puro L. 
 
Mediante las siguientes ecuaciones: 
) y1-(1 G1=G                         (6) 
)1( 11 xLL                   (7) 
)1( 22 yGG                   (8) 
)1( 22 XLL                   (9) 
Balance de masa  general en la columna: 
En función de fracciones molares: 
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  ) (y G+)(x L=) (y G+) (x L 22111122                                                                                 
(10) 
En función de cocientes molares: 
2112 GY+LX=GY+LX  
                (11)
  
)()( 1212 YYGXXL                                (12) 
12
12
XX
YY
G
L


                 (13) 
  
Ecuación  que define la recta de trabajo, la cual puede ser trazada  conociendo las condiciones 
de entrada y salida, además los flujos L y G. 
[20]
 
 
 
1.4 Balance de masa diferencial 
 
 
Sea una sección de la columna, y uno de los puntos en que las concentraciones de liquido y gas 
son X y Y. En otra sección situada a una altura dZ sobre la primera; la concentración de liquido 
es X+dX y la del gas Y+dY. 
 
Al líquido de caudal molar L, ha pasado una cierta cantidad de gas, que se ha absorbido, dado 
por la expresión: LdX, por otra parte es igual a la cantidad de componente que ha perdido gas 
dado por la expresión GdY, ósea:    
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 9.  Balance de masa diferencial 
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   GYdXXLdYYGLX  )()(                                                                                (14) 
GdYLdXlXGdYGYLX                                                                                   (15) 
LdXGdY                                                                                                                                (16) 
 
 
1.5 Ecuaciones para el cálculo de una columna de rellenos 
 
 
1.5.1 Cálculo del Diámetro. Para determinar  el  diámetro se debe seguir el siguiente 
procedimiento. 
 
a) Asumir el relleno a utilizar y ver el valor (   ⁄ ) 
Donde: 
a, Área interfacial del relleno ( m
2
/m
3
) 
ɛ, Porosidad  del relleno 
b) Calcula el valor 
 
 
√
  
  
 con las propiedades del líquido y gas a las condiciones medias de la 
torre. 
Donde:  
ρG, Densidad del gas ( Kg/m
3
) 
ρL.,  Densidad del liquido( Kg/m
3
) 
 
c) Con este valor  ver en la figura 9 a que ordenadas corresponde utilizando la curva de 
inundación. 
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Figura 10. Curva de inundación 
 
d) Calcular el valor Gv de : (
  
    
)
 
(
 
  
) (
  
   
     
) 
Donde:  
Gv, Flujo por unidad de Área (kg/h*m
2
 ) 
ρG,   Densidad del gas ( kg/m
3
) 
ρL Densidad del liquido ( kg/m
3
) 
µ, Viscosidad del liquido( Pa.s) 
g, Aceleración de la gravedad ( 9,8 m/s
2
) 
ɛ, Porosidad del relleno 
a,  Área interfacial ( m
2
/m
3
)  
e) Calcular el cociente 
 
  
 
  
 ⁄
  
   
⁄
   
   
 
 y de aquí obtenemos el diámetro mínimo. 
 
f) Cálculo del diámetro real. Como en la práctica una torre no puede operar en las condiciones 
correspondientes al punto de inundación, este razonamiento da el diámetro mínimo de la 
torre. Prácticamente se consideran como seguras las velocidades próximas al 50% del punto 
de inundación, por lo que la sección real de la torre será aproximadamente al doble de la 
calculada, ósea    
   
 
 y de aquí determinamos el diámetro real. 
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g) Comprobación. Comprobar los parámetros de diseño, que se cumpla que el diámetro del 
relleno sea 6.6 al 10% del diámetro de la torre, de lo contrario repetir el procedimiento 
asumiendo otro relleno y así sucesivamente hasta que se cumpla esta condición.  
 
1.5.2 Calculo de la altura de la torre. Del balance de masa diferencial se obtuvo la siguiente 
ecuación: 
 
GdY=LdX                                                                                                                                  (16) 
 
Mediante el transporte de masa. La cantidad de componente que se transfiere es proporcional al 
gradiente de concentraciones.
[21]
 
 
Respecto a la fase gas: 
NA=kG(p-pi)                                                                                                                                (17) 
Respecto   a la fase liquida: 
NA= kL(c1-c)                                                                                                                              (18) 
 
Donde: 
pi y ci, Concentraciones de equilibrio de interface  
NA, La cantidad de componente que pasa de una fase a otra [Kg/hm
2
 o Kmol/hm
2
] 
Para nuestro propósito se puede utilizar 
*)1)(1(
*
*
1
2 yy
dy
ak
G
Z
y
y
G 
                            (19) 
Además: 
Z=HOG*NOG           (20) 
 
Por consiguiente: 
 

1
2 *))(1(
y
y yyy
dy
NOG               (21) 
aK
G
HOG
G *
                (22) 
 
El cálculo del NOG puede simplificarse para aquellas situaciones en que la curva de equilibrio 
es recta. Pero este no es el caso para la absorción del CO2. 
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1.6 Absorción con reacción química. 
 
 
El efecto de la absorción con reacción química en la fase liquida es incrementar la solubilidad 
del componente al absorber y reducir su presión parcial de equilibrio. Las moléculas del 
componente absorbido deben difundirse en la fase liquida hasta encontrar el reactante y después 
el producto de la reacción debe difundirse en la masa de líquido. En todo este lapso la razón de 
absorción depende de la concentración y difusividad de los reactantes y productos, de la 
velocidad de reacción química y de la profundidad de la película liquida en la cual la reacción 
ocurre. 
[22]
 
 
El coeficiente de transporte de masa para absorción en la película liquida es incrementada 
considerablemente cuando una reacción química ocurre rápidamente.  
 
Si la reacción entre el soluto absorbido y el solvente es una reacción irreversible de primer 
orden, la velocidad de la reacción es proporcional a la concentración de soluto. 
 
Si se consideró un elemento de la película liquida entre dos planos de unidad de área separados 
una distancia dx, razón de difusión del soluto hacia elemento a través de un plano es (-d(dc/dx) 
y la razón fuera del elemento a través del otro plano es –D(dc/dx + d2c/dx2)dx la diferencia entre 
estas dos cantidades es igual a la razón a la cual el soluto es removido por la reacción química, 
entonces: 
 
dxckdx
dx
cd
D **1*
2
2
         (23) 
 
ck
dx
cd
D *1
2
2
                            (24) 
 
Dónde: 
D, Es la difusividad del soluto en la fase liquida  
k1, Constante de la velocidad de reacción 
 
Esta expresión puede ser integrada entre dos limites c1 a X=0  y C = CL  a  X=XL  para dar una 
expresión para la velocidad de absorción siempre y cuando la velocidad de reacción sea de 
primer orden. 
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Si la reacción química  es de un orden diferente la expresión matemática se torna más compleja. 
Es por eso que para sistemas como el nuestro no existe una expresión matemática de la 
velocidad de reacción en la bibliografía, por lo cual se recurrirá a ecuación empíricas 
determinadas experimentalmente que más adelante se detallan. 
 
XL
CLCDb
NA
)1(* 
               (25) 
Donde: 
5,0
5,0
)/1(tan
)/1(
DKXL
DKXL
b                            (26) 
 
La ecuación (25) es  similar para la absorción física con la adición del grupo  b, que representa 
el efecto de la reacción química. 
El coeficiente de película liquida es: 
 
XL
Db
kL
*
                 (27) 
 
Los  coeficientes KG Y  KL, pueden ser  evaluados con las siguientes ecuaciones: 
 
LGA
A
A
A
A
A
G k
m
kN
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N
pp
N
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K




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
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           (28) 
 
LGA
A
A
iA
A
A
L kkmN
CC
Nm
pp
N
CC
K
1
*
1
*
*1 1 





              (29) 
 
Esta expresión puede ser integrada entre dos limites c1 a X=0  y C = CL  a  X=XL  para dar una 
expresión para la velocidad de absorción siempre y cuando la velocidad de reacción sea de 
primer orden. 
 
Si la reacción química  es de un orden diferente la expresión matemática se torna más compleja. 
Es por eso que para sistemas como el nuestro no existe una expresión matemática de la 
velocidad de reacción en la bibliografía, por lo cual se recurrirá a  una ecuación empíricas 
determinadas experimentalmente que más adelante se detallan.
[23]
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1.7 Reducción del dióxido de carbono mediante absorción con reacción química. 
 
 
La absorción del dióxido de carbono se lo puede realizar realizara utilizando diferentes 
solventes  como por ejemplo: Absorción mediante soluciones causticas (Hidróxidos ) de potasio 
o sodio ; también se lo realiza por soluciones de carbonato de sodio o potasio; también 
empleando soluciones de mono o  di etanolamina y mediante soluciones de amonio. 
[24] 
 
 
1.7.1 Absorción mediante Hidróxidos. La absorción del dióxido de carbono mediante 
soluciones de hidróxido de sodio y potasio se realiza mediante una reacción química irreversible 
done  la presión parcial del CO2 es igual a cero. La reacción con el hidróxido de sodio. Este 
proceso es naturalmente caro por el solvente por lo que este mecanismo es empleado 
principalmente para remover las últimas trazas del CO2 del Gas. 
 
Las reacciones que se producen son las siguientes: 
 
  32 HCOOHCO     k1= 2,77*10
5
    sec
-1
     
 322 HCOHOHCO  k2= 0,0149*10
5
    sec
-1
    
 
 
1.7.2 Absorción mediante soluciones de carbonato. La reacción de absorción del CO2 
mediante el carbonato de sodio forma bicarbonato de sodio  es una reacción reversible. El 
solvente puede ser regenerado mediante calor el cual descompone el bicarbonato. 
 
1.7.3 Absorción  con di etanolamina. Cryder  y Maloney (1941) han reportado una 
investigación de la absorción del dióxido de carbono mediante soluciones de dietanolamina . La 
columna de absorción fue construida de 8 pulgadas de diámetro en 4 pies de secciones, con 
platos redistribuidores  para cada sección , estuvo rellena de anillos de arena stoneware . se 
determino que el coeficiente global de absorción de KGa tiende a ser independiente del flujo del 
gas en un rango entre 160 a 330 lbmol/hr*ft
2
 
 
El principal factor que afecta al coeficiente fue el grado de conversión  de la etanolamina a 
carbonato. La normalidad de la solución de amina fue variada entre desde 1 a 4 N ; el 
coeficiente incrementa con la normalidad hasta un máximo entre 2 y 3 N ; disminuyendo a 4N. 
[25] 
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Figura 11.  Coeficiente de transporte de masa vs concentración del solvente 
 
2 222422242 )( OHOHNHHCOHOHNHHC       
32242222242 )()( COOHNHHCCOOHOHNHHC      
La reducción en el coeficiente de absorción a altas concentración de aminas puede explicarse 
debido al incremento de la viscosidad y consecuentemente la disminución en la difusividad. 
 
1.7.4 Absorción de Dióxido de Carbono mediante monoetilamina. 
 
 
1.7.4.1 Monoetanolamina. Pertenece a la familia de las alcanoaminas, también llamada 2-
aminoetanol o etanolamina, abreviado como ETA o MEA, es un compuesto químico orgánico 
que es tanto una amina primaria, (debido a un grupo amino en su molécula) como un alcohol 
primario (debido a un grupo hidroxilo). 
[26]
 
 
Se obtiene del óxido de etileno y amoniaco mediante la siguiente reacción:  
 
C2H4O + NH3 → C2H7NO 
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Figura 12. Estructura de la molécula de monoetanolamina. 
 
 
1.7.4.2 Propiedades.  La Monoetanolamina es un líquido claro, transparente e higroscópico con 
ligero olor amoniacal. Es perjudiacial para la salud si es ingerido, inhalado o absorbido a través 
de la piel. Este material destruye  el tejido de las membranas y las vías respiratorias, ojos y piel. 
Como en el caso de otras aminas, la monoetanolamina actúa como una base débil. 
[27]
 
 
1.7.4.3 Aplicaciones de la monoetanolamina. A pesar de su alta peligrosidad la 
monoetanolamina es muy importante para la industria, es utiliza en procesos de tratamiento de 
agua (nivelador de PH), en la purificación de gas natural, en aditivos para textiles, así como en 
la elaboración de intermediarios cosméticos, aditivos para lubricantes, agroquímicos, biocidas, 
lodos de perforación, pigmentos, producción de taurina (bebidas energizantes), agentes 
surfactantes, productos farmacéuticos, inhibidores de corrosión,  entre otros. 
 
En la industria del petróleo, la monoetanolamina es uno delos solventes más empleados en el 
proceso de endulzamiento de gas natural y de refinería junto con la dietanolamina debido a su 
alta reactividad con el CO2 y H2S. La MEA es el absorbente mas utilizado en el endulzameinto 
del gas, debido a que es la base mas fuerte de las alcanolaminas, reacciona más rápidamente con 
los gases ácidos.  
 
Otra de las aplicaciones más importantes es el uso en la elaboración de productos tensoactivos 
no iónicos para la limpieza corporal, jabones  y detergentes. 
[28]
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1.7.4.4 Absorción del Dióxido de Carbón mediante Monoetanolamina. La absorción del CO2 
por soluciones de monoetilamina fue estudiada por Sheerson  and Lebush (1946). 
Utanolaminana pequeña columna de 1 pulgada de diámetro fue utilizada en este trabajo y los 
resultados no fueron directamente comparables con lo obtenidos por Maloney y Cryder. Sin 
embargo la conclusión general de las dos investigaciones son muy similares. Sheerson  and 
Lebush encontró que el coeficiente disminuye linealmente con el incremento de la conversión 
del Carbonato en el liquido, entre 0 y 100 % de conversión (0,5 mol CO2 a 1 mol de 
monoetilamina ). KGa se incrementa el incremento de la concentración de la amina siendo su 
máximo entre 6 y 7 Normal. Este también se  incrementa con la temperatura hasta un máximo 
de 122 ° F . Kohl ( 1956) desarrollo la ecuación empírica  que relaciona estos resultados:
[29] 
 
))5,0(7,51(
56,0
* 4,30067,0
68,0
pt
G MeCaK

                                                                      (30) 
Donde: 
KG= Coeficiente total de transporte de la fase gas [lb.moles/hr][ft2][atm] 
a= área especifica del relleno [ft2/ft3] 
u= Viscosidad del liquido [centipoise. s] 
C= Concentración CO2 en el liquido [moles/moles MEA] 
M= Monoetilamina [MEA] concentración en el liquidogmoles/litro. 
t= temperatura a °F 
p= Presión parcial de CO2 atm. 
 
Kohl presentó sus resultados operando en una columna de 4 pies de diámetro  de una columna 
de absorción. Un correlación satisfactoria se pudo obtener en términos de la eficiencia Murphree 
de la fase vapor, EMV, mediante la siguiente ecuación: 
 
RT
V
A
KG
VM eE
)(
1

                                                                                                                  (31) 
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K 


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


                                                              (32) 
 
Donde: 
A/V  es un factor que relaciona el área interfacial por unidad de volumen de la velocidad de 
Flujo de gas. 
La absorción de CO2 se produce la siguiente reacción.  
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a) Ionización del Agua 
 
H20 = H
+
+ OH
- 
 
b) Hidrólisis e ionización del CO2 disuelto 
CO2+ H2O = HCO3
-
+ H
+
 
c) Protonización de la monoetilamina 
 OH-CH2-CH2-NH2+ CO2= RNHCOO
-2
+ H
+
 
d) Formación de carbonatos  
 2OH-CH2-CH2-NH2+ CO2 + H2O = (OH-CH2-CH2-NH)2CO3 
Monoetanolamina + Dióxido de carbono + agua = carbonato de monoetanolamina  
 
1.7.5 Regeneración de la monoetanolamiana. La solución de monoetilamina debe ser 
regenerada mediante calentamiento y a bajas presiones para eliminar el CO2.  La temperatura  
de regeneración debe ser aproximadamente 80 °C. 
 
La energía  requerida para invertir la reacción de la momoetanolamina con el CO2 es muy 
pequeña ( 15-20%)  de tal forma que comparado con la cantidad de calor que se requiere para el 
aumento de la temperatura de la solución en el regenerado  con el de reacción se observa que 
esta última energía no es considerada representativa. Por lo que para los cálculo de regeneración 
se considera únicamente el calor requerido para elevar la temperatura de la solución.
[30] 
 
Posterior a la etapa  de absorción se realiza el proceso de regeneración  del solvente la cual 
consiste en  la reacción de la desorción del carbonato  de etilamina  cuya reacción se presenta a 
continuación: 
 
(OH-CH2-CH2-NH)2CO  +Δ=    OH-CH2-CH2-NH2+ CO2 + H2O 
 
 
1.8 Métodos para determinar CO2 en gas 
 
 
1.8.1 Cromatografía de gases. La cromatografía de gases es una técnica cromatográfica en la 
que la muestra se volatiliza y se inyecta en la cabeza de una columna cromatográfica. La elución 
se produce por el flujo de una fase móvil de gas inerte. A diferencia de los otros tipos de 
cromatografía, la fase móvil no interactúa con las moléculas del analito; su única función es la 
de transportar el analito a través de la columna. 
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Existen dos tipos de cromatografía de gases (GC): la cromatografía gas-sólido (GSC) y la 
cromatografía gas-líquido (GLC), siendo esta última la que se utiliza más ampliamente, y que se 
puede llamar simplemente cromatografía de gases (GC). En la GSC la fase estacionaria es 
sólida y la retención de los analitos en ella se produce mediante el proceso de adsorción. 
Precisamente este proceso de adsorción, que no es lineal, es el que ha provocado que este tipo 
de cromatografía tenga aplicación limitada, ya que la retención del analito sobre la superficie es 
semipermanente y se obtienen picos de elución con colas. Su única aplicación es la separación 
de especies gaseosas de bajo peso molecular. La GLC utiliza como fase estacionaria moléculas 
de líquido inmovilizadas sobre la superficie de un sólido inerte. 
 
La GC se lleva a cabo en un cromatografía de líquidos. Éste consta de diversos componentes 
como el gas portador, el sistema de inyección de muestra, la columna (generalmente dentro de 
un horno), y el detector. 
 
1.8.2 Determinación de CO2 mediante tubo detectores Gastec. Consiste en hacer pasar  una 
muestra de gas por un tubo detector  el cual contiene un material  ( Hidróxido de potasio solido 
)que reacciona con el Dióxido de Carbono esta reacción produce un cambio de color de 
anaranjado a amarillo. 
 
El principio de funcionamiento se basa en la siguiente reacción: 
OHCOKKOHCO 2322 2          
Color Anaranjado  Color  amarillo 
 
El tubo  detector contiene una escala la cual corresponde al porcentaje de CO2 que contiene la 
muestra.  
 
 
Figura 13.  Esquema del funcionamiento del tubo detector Gastec 
 
Para que el gas pase por el tubo detector se  requiere una bomba la cual aspira el gas. El 
volumen de muestra que se requiere es de 50 y 100 cm
3
 dependiendo del tipo de tubo detector 
que se emplee.  
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Figura 14.  Equipos empleados para determinar CO2 mediante tubo detectores 
 
Este método muy empleado en la industria petrolera para determinar rápida de la concentración 
de CO2 en el gas asociado lo que posteriormente permite determinar la tendencia de un pozo , de 
lo cual depende el tipo de tratameinto químico que se realizara al correspondiente pozo. 
Es un método muy confiable y rápido de realizar, y es el emtodo que se empleara en el 
desarrollo del presente trabajo. 
 
 
1.9 Aplicaciones de la absorción de gases y del Dióxido de Carbono 
 
 
1.9.1 Producción Industrial de soluciones ácidas.  La absorción  de gases mediante  Torres  de 
rellenos puede ser empleada en la producción de ácidos tal como el Acido Clorhídrico, el cual 
se consigue posterior a la absorción  del  Cloruro de Hidrogeno  HCl (g) en agua. Situación 
similar ocurre en la Producción del Acido Sulfúrico, Nítrico o Hidróxido de Amonio. 
Evidentemente la torre diseñada y construida para el presente trabajo no serviría para este 
propósito debido a los materiales que se han empleado para la construcción, pero su fundamento 
 teórico y operacional es el mismo. 
 
1.9.2 Control de emisiones contaminantes de los  gases de combustión.  Los gases productos 
de la combustión contienen agentes altamente contaminante su cantidad dependerá del tipo de 
combustible así como también las condiciones de la misma. Los gases contaminantes mas 
importes son el Dióxido de Azufre, Monóxido de Carbono   y los Óxidos de Nitrógeno. 
 
 El Dióxido de  Azufre y los Óxidos de Nitrógeno son los responsables de las lluvia acidas que 
son un serio problema ambiental, mientras que el Monoxido de Carbono es una substancia 
altamente toxica que puede provocar la muerte.  
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Aplicando la absorción de gases se puede eliminar el Dióxido de Azufre mediante soluciones de 
Hidróxido de Sodio , mientras que los Óxidos de Nitrógeno mediante  soluciones de Agentes 
Oxidantes.  
1.9.3 Control de compuestos orgánicos volátiles (COVs).  La absorción es una operación 
comúnmente aplicada en los procesos químicos. Es utilizada como una técnica de recuperación 
de materia prima o de producto en las eparación y purificación de corrientes gaseosas que 
contienen concentraciones altas de compuestos orgánicos (por ejemplo, en las operaciones de 
purificación de gas natural y recuperación de productos residuales del coque). 
 
En la absorción, los compuestos orgánicos en la corriente de gas son disueltos en un solvente 
líquido. El uso de la absorción como la técnica principal de control para los vapores orgánicos 
está sujeto a varios factores limitativos. Un factor es la disponibilidad de un solvente apropiado. 
EL COV debe ser soluble en el líquido absorbente y aún entonces, por cualquier líquido 
absorbente dado, sólo los COV que son solubles pueden ser removidos. Algunos solventes 
comunes que pueden ser útiles para los compuestos orgánicos incluyen el agua, los aceites 
minerales, u otros aceites no volátiles de petróleo.  
 
Los datos son necesarios para el diseño de los sistemas de absorción; sin embargo, no están 
disponibles fácilmente para los compuestos orgánicos poco comunes. 
El agua es usada para absorber COV que tienen solubilidades en agua relativamente altas. 
Amphyphylic(un bloque de copolímeros) agregado al agua puede hacer COV hidrófobo soluble 
en agua. Otros solventes tales como los aceites de hidrocarburo son utilizados para COV que 
poseen bajas solubilidades en agua, aunque sólo en industrias en donde grandes volúmenes de 
estos aceites se encuentran disponibles (por ejemplo, refinerías de petróleo y plantas 
petroquímicas)  
 
Otra consideración en la aplicación de la absorción como técnica de control es el tratamiento o 
desecho del material removido del sistema de absorción. En la mayoría de los casos, el líquido 
depurador que contiene el COV es regenerado en una operación conocida como remoción, en la 
cual el COV es de-sorbido del líquido absorbente, típicamente a temperaturas elevadas y/o bajo 
vacío. Enseguida, el COVes recuperado como un líquido por medio de un condensador. 
 
1.9.4 Producción de Dióxido de Carbono.  El Dióxido de Carbono es un gas muy empleado en 
la industria, se lo emplea  en la producción de  bebidas gaseosa,  como refrigerante y    como  
fluido para combatir incendios (Extintores de CO2 ) . 
EL Dióxido de carbono se lo obtienen  a partir de los gases de combustión ,  de los  cuales  se 
absorbe el dióxido de carbono mediante una solución de Monoetanolamina ( MEA) o 
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Dietanolamaina  ( DEA) en un torre de rellenos, posteriormente el liquido que contiene el 
Dióxido   de Carbono es calentado  a bajas presionas para desabsorber el CO2 mismo que 
posteriormente es comprimido y almacenado para su posterior uso.  
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2. DISEÑO Y CONSTRUCCIÓN 
 
 
2.1 Proceso Experimental 
 
 
2.1.1 Condiciones generales del estudio. El presente trabajo se desarrolló en la provincia de 
Tungurahua, cantón Ambato, parroquia Santa Rosa, comunidad Cuatro Esquinas, en la granja de 
propiedad de la Sra. Juana Yuccha. 
 
La  granja desarrollo las actividades de reproducción, crianza y comercialización de ganado 
porcino, el establecimiento cuenta  con capacidad  para 60 cerdos de los cuales  10  son adultos 
reproductores y  50 lechones.  Los cerdos son comercializados a los 45 días de edad.  
 
En mencionado lugar previo a la realización de este trabajo contaba con un biodigestor para el  
tratamiento de los desechos sólidos y líquidos  generados, el cual dispone de una capacidad de 
14 metros cúbicos, este biodigestor corresponde al tipo Hindu descrito en el capítulo anterior, el 
biodigestor consta principalmente  de  una cámara hermética de fermentación , sistemas de 
ingreso y salida de los fluidos , y un sistema de almacenamiento de gas mediante un gasómetro.  
 
El biogás producido se pretendía utilizarlo como combustible en las maternidades porcinas que 
son lugares en los cuales los lechones pasan sus primeros 21 días de vida , por tal motivo estos 
lugares deben tener una temperatura mínima de 25 ° C  por ende  se requiere de un fuente de 
calor dado que la temperatura ambiente varía entre 16°C y 20 °C, lamentablemente por la mala 
calidad del gas no sea  podido destinar para este uso. 
 
 
2.1.2 Proceso experimental. En el presente capitulo se presenta el diseño  y construcción de un 
proceso para la reducción del dióxido de carbono presente en el biogás.  El proceso está 
constituido principalmente de una torre de absorción y un intercambiador de calor que permite 
la regeneración del solvente utilizado. Para la torre de absorción se realiza el diseño de la 
misma,  mientras que para el intercambiador de calor se determina el calor requerido  para la 
regeneración del solvente. 
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Además se realiza una descripción de las características de los equipos y sistemas adiciones 
requeridos para la operación del proceso, así  como también se presenta la  determinación del 
costo de construcción de la planta piloto.  
 
Para el diseño del proceso previamente se realizó un levantamiento de información de las 
condiciones iniciales de producción del biogás,  posteriormente  se procedió a realizar el diseño 
de la torre de absorción para las condiciones previamente determinadas. Para lo cual se empleó  
los fundamentos de la operación unitaria de absorción de gases, los cuales permiten determinar 
las dimensiones del diámetro y altura de la torre. Mientras que para determinar la cantidad de 
calor requerido para la regeneración del solvente se empleó los fundamentos de balance de 
energía.   
 
La  construcción  de la planta piloto  tenía como objetivo  reducir al menos el 50% de dióxido 
de carbono inicial, para que se pueda incrementar el poder calórico del biogás y este pueda ser 
empleado como combustible. 
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2.2 Diseño 
 
 
2.2.1 Información básica para el diseño 
 
 
2.2.1.1 Condiciones Ambientales del lugar de operación 
 
Tabla 4.  Condiciones geográficas y ambientales del lugar de operación 
 
Condición  Unidades Valor 
Temperatura Máxima °C 21 
Temperatura mínima °C 16 
Altitud* Msnm 3010 
Presión atmosférica Atm 0,70 
 
* Levantamiento Planimétrico del título de propiedad del predio, Arq. AGUAS 
Medardo , Carta Topográfica Ambato código CT-ÑIV – A4, 3690 – II, Febrero 
2003. 
 
2.2.1.2 Datos Básicos del sistema 
Tabla 5.  Datos básicos del sistema 
 
Variables Unidades Valor 
Flujo de Gas a Tratar  m
3
/hora (CN) 5,5 
Solución de 
Monoetilamina  
%V/V    12 
Normalidad 2 
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Tabla 6. Composición  del Gas 
 
Componente % 
Dióxido de carbono (CO2) 60 
Metano (CH4) 40 
Otros ------- 
 
Nota: Según la bibliografía existente se considera  que el gas está compuesto casi en su totalidad 
de Metano y Dióxido de Carbono. ( Ver Cita [8]) 
 
2.2.1.3 Propiedades Fisicoquímicas de los fluidos 
 
Tabla 7. Propiedades Físico químicas de los fluidos que intervienen 
 
Substancia Peso 
molecular 
Kgmol 
Densidad 
Kg/m
3
 
Viscosidad 
St 
 
Metano (CH4) 16 0,3456 1,16E-05 
Dióxido de 
carbono (CO2) 
44 0,6342 
1,60E-05 
Agua ( H2O) 18 985 0,019 
Monoetliamina 
(C2H5OH)NH2 
61,8 1012 
9,00E-03 
 
Fuente: Perry R., Grenn W. Hand book of Chemical Engineer of Perry , McGraw  
Hill,  7 edition  p. 13-7; 
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2.2.1.4 Esquema del proceso 
 
 
 
Figura 15.  Esquema de la torre de  absorción 
Donde: 
L,     Liquido  (solución de MEA),  
L1,   Liquido mas gas absorbido que sale por el Fondo de la torre 
X1,  Cociente molar del soluto en el liquido que sale (L1) 
x1,   Fracción molar del soluto en el liquido que sale (L1) 
G,    Flujo de gas 
G1,   Flujo de gas que ingresa a la Torres 
Y1,   Cociente molar  en el gas que ingresa ( G1) 
y1,    Fracción molar en el gas que ingresa (G1) 
L2,   Liquido  puro que ingresa (solución de MEA) 
X2,   Cociente molar de la corriente  liquida que ingresa (L1) 
x2,    Fracción molar de la corriente liquida que ingresa (L1) 
G2,   Flujo de gas que sale de la torre 
Y2,  Cociente molar de la corriente de gas que sale de la torre (G2)  
y2,   Fracción molar de la corriente de gas que sale de la torre (G2)  
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2.2.2 Condiciones de los fluidos a la entrada y salida del la Torre de Absorción 
 
 
2.2.2.1 Descripción de las ecuaciones empleadas 
 
 
2.2.2.1.1  Cálculo del pesos molecular media  
 
)*(
N
I
ii MxMmezcla                                                                                                           (33) 
Donde: 
M mezcla, Peso molecular de la mezcla ( Kgmol) 
xi, Fracción molar de cada componente 
Mi, Peso molecular de cada componente Kgmol 
 
2.2.2.1.2 Cálculo de la densidad de un gas 
 
TR
MP
gas
*
*
                 (34) 
Donde: 
ρgas, Densidad del gas g/L 
P, Presión atmosférica ( atm) 
M, Peso molecular del gas ( gmol) 
R, Constante de los gases ( 0,082 L*atm/gmol*°K) 
T, Temperatura ° K. 
 
2.2.2.1.3 Cálculo de la densidad de una mezcla liquida 
 
)*(
*
i
n
imezcla x                                                                                                                       (35) 
Donde: 
ρmezcla, Densidad de la mezcla( Kg/m
3
) 
xi, Fracción volumétrica de cada uno de los componentes  
ρi, Densidad  de cada componente  ( Kg/m
3
) 
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2.2.2.1.4 Cálculo de la viscosidad de una mezcla liquida  
 

n
i
iimezcla x
33/1 ))*(( 
                                                                                                       
(36) 
Donde: 
µmezcla, Viscosidad de la mezcla( Pa.s) 
xi, Fracción volumétrica de cada uno de los componentes  
µi, Viscosidad  de cada componente  ( Pa.s) 
 
2.2.2.2 Balance de masa 
 
 
2.2.2.2.1 Condiciones del proceso. De acuerdo a las metas planteadas se tienen como objetivo 
reducir al menos el 50% del Contenido de CO2 inicial. 
 
2.2.2.2.2 Recta de Mínima de Operación 
 
a) Calculo de los cocientes molares  
xi
xi
Xi


1
         (37) 
yi
yi
Yi


1
        (38) 
Donde 
Xi, Cociente molar en  la fase liquida 
Yi, Cociente molar en la fase gas 
xi, Fracción molar en la fase liquida 
yi, Fracción molar en la fase gas 
 
Tabla 8. Datos de fracciones molares y cocientes molares 
 
 
Cocientes 
molares 
Fracciones 
Molares  
Fondo Y1 1,5 y1 0,6 
Cabeza Y2 0,267 y2 0,292 
Fondo X1 1,01 x1 0,502 
40 
 
Cabeza X2 0 x2 0 
b) Calculo de la Recta mínima 
 
 
 
Gráfico  1.  Equilibrio y recta mínima del sistema Monoetilamina – Dióxido de Carbono 
 
 
21
12
)( min
XX
YY
G
L
i


                            (39)  
Donde: 
L, Solvente Puro ( Kgmol/h) 
G,  Gas inerte ( Kgmol/h) 
22,2)( min i
G
L
 
 
2.2.2.2.3 Calculo  de la recta de operación  
 
factor
G
L
G
L
imaoperacion *)()( min
                                                                                             (40) 
  factor de corrección 1,25 
operacion
G
L
)(
= 4,36 
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2.2.2.2.4 Calculo de la concentración de salida del liquido 
 
OopercaiónGL
YY
X
)/(
12
1


                                     
( 41) 
 
X1=0,24 
 
Xi
Xi
xi


1                                                                                                                               
(42) 
 
xi =0,19 
 
 
 
Gráfico  2. Recta de operación del sistema Monoetilamina- Dióxido de Carbono 
 
 
2.2.2.2.5 Calculo del Flujo de  Solvente Puro (solución de MEA) 
 
L=(L/G)operación * G        (43) 
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L =19,16 kg/h 
2.2.2.2.6 Flujos y propiedades de los fluidos que intervienen en la Torre de absorción   
 
Tabla 9. Flujos y propiedades del gas que ingresa al proceso 
 
Variable/Propiedad Unidades Valor 
Concentración de CO2 molar y1 ---- 0,6 
Cociente molar Y1 ----- 1,5 
Flujo Volumétrico*, m
3
/hora 5,5 
Peso molecular G1, kg/kgmol 32.8 
Densidad G1, kg/m
3
 0,88 
Flujo másico G1, kg/h 4,88 
Viscosidad Pa.s Pa.s 1,32E-05 
Flujo molar G1, kgmol/h 0,254 
 
*La producción de gas que se dispone será almacenara en el gasómetro  durante el día y será 
tratado en un periodo de una hora, esto se hace por facilidad de operación y diseño. 
 
Tabla 10.  Flujos y propiedades del gas que sale del proceso 
 
Variable/Propiedad Unidades Valor 
Concentración de CO2 molar y2 ---- 0,291 
Cociente molar Y2 ----- 0,267 
Flujo Volumétrico G2 m
3
/hora 2,92 
Peso molecular G2,  kg/kgmol 24,5  
Densidad G2,  kg/m
3
 0,74 
Flujo másico G2,  kg/h 2,7044 
Viscosidad Pa.s G2 Pa.s 1,24E-05 
Flujo molar G2,  kgmol/h 0,241 
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Tabla 11.  Flujos y propiedades del líquido  que ingresa al proceso 
 
Variable/Propiedad Unidades Valor 
Concentración de CO2 molar X2 
---- 
0,000 
Concentración de MEA 
% V/V 12 
N 2 
Flujo Volumétrico, L2 o L L/h 20,2 
Peso molecular L2,  kg/kgmol 20,305 
Densidad L2,  kg/m
3
 1010,000 
Flujo másico L2,  kg/h 19,18 
Viscosidad Pa.s Pa.s 1,11E-03 
Flujo molar L2,  kgmol/h 1,016 
 
 
Tabla 12. Flujos y propiedades del liquido  que sale del  proceso 
 
Variable/Propiedad Unidades Valor 
Concentración de CO2 molar 
x1 
---- 
0,019 
Flujo Volumétrico, L1 m
3
/h 20,2 
Peso molecular L1,  kg/kgmol 20,305 
Densidad L1,  kg/m
3
 985,000 
Flujo másico L1,  kg/h 8,064 
Viscosidad Pa.s, L1 Pa.s 1,02E-03 
Flujo molar L1,  kgmol/h 1,022 
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2.2.3 Cálculo del diámetro  de la torre 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 16.  Algoritmo de cálculo del diámetro de la Torre. 
 
 
 
Inicio 
Asumir Tipo de relleno(   ⁄ ) 
 
 
 
√
  
  
 
Determinar la abscisa del Diagrama de  la Fig3 
Determinar la Ordenada de la Fig3 
         (
  
    
)
 
(
 
  
) (
  
   
     
) 
Determinar GV mediante: 
Determinar  Amin= Gv/G
”
 
Determina    Aoper= Amin*2  y  
D=(Aoper*4/π)
0,5
 
 
Drelleno=6 al 
10 % del D 
El relleno asumido es el correcto 
FIN 
45 
 
2.2.3.1 Tipo de relleno a utilizarse 
 
Tabla 13. Características de los anillos de Rashing 
 
Tamaño 
Nominal, 
Pulg 
Espesor de la 
Pared 
Porosidad,ɛ 
AreaSup., 
m^2/m^3 
a/ɛ^3 
 1/4   1/32 0,7 700 2391 
 3/8   1/16 0,65 459 1673 
 ½*   3/32 0,64 394 1502 
 5/8   3/32 0,67 262 873 
 3/4   3/32 0,72 236 633 
1       1/8  0,73 184 472 
 
*Corresponde al tamaño de relleno empleado para la construcción de la torre 
 
2.2.3.2 Cálculo de los flujos medios  
 
2
21 LL
L

           (44) 
2
21 GG
G

          
 (45) 
Donde:  
L ,  Flujo de líquido promedio (kg/h) 
G , Flujo de gas promedio   (kg/h) 
L = 4,593  Kg/h 
G = 2,888 Kg/h 
 
2.2.3.3 Cálculo de la  abscisa del diagrama del área de inundación 
 
5,0
* 








lG
L
Abcisa
g


        (46) 
Abscisa = 0,042 
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2.2.3.4 Determinación de la ordenada del Figura 17. 
 
         (
  
    
)
 
(
 
  
) (
  
   
     
) 
Ordenada =0,18 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 17. Diagrama empleado para el cálculo de diámetro de una torre de absorción. 
 
 
2.2.3.5 Determinar el Gv de inundación 
 
Despejar Gv de la ecuación  
5,0
3
2,0
G )(*)
**
(*3600









a
g
Gv
L
L 


                                  
(47)
 
Donde:  
Gv, Flujo por unidad de Área ( kg/h*m
2
 ) 
ρG,      Densidad del gas ( kg/m
3
) 
ρL, Densidad del liquido ( kg/m
3
) 
µ,  Viscosidad del liquido( Pa.s) 
g, Aceleración de la gravedad ( 9,8 m/s
2
) 
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ɛ, Porosidad del relleno 
a,  Área interfacial ( m
2
/m
3
)  
GV = 7785,5995  kg/h*m
2 
 
2.2.3.6 Cálculo del área de inundación 
 
Gv
G
Ainundación
                                        
(48) 
A= 0,009273636 m
2 
 
2.2.3.7 Cálculo área de operación  
 
inundaciónoperación AA *2                           (49) 
operaciónA = 0,018547272 m2 
 
2.2.3.8 Cálculo del diámetro de la torre 
 
5,0
*4










operaciónA
D
                           
(50) 
Donde: 
D= Diámetro de la Torre (m) 
D= 0,1536  m  =15,36 cm 
D= 6 pulgadas  
Para la construcción se empleara una tubería de6  pulgadas de diámetro por facilidad de diseño. 
 
2.2.3.9 Cálculo de la relación entre el diámetro de la torre y  el diámetro del relleno 
 
100*/
T
R
RD
D
D
R 
                           
(51) 
RDR /  = 8,3% 
El relleno asumido si fue el correcto. 
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2.2.4 Cálculo de la altura de la Torre 
 
Z= NOG*HOG                                    (52) 
Donde: 
Z, altura de la torre (m) 
NOG, Numero de unidades de transferencia 
HOG, Altura de la unidad de transferencia (m) 
 
2.2.4.1 Calculo del HOG 
 
** aK
vG
HOG
G

                                                              
(53) 
Donde: 
vG , Flujo promedio de gas en la torre ( kgmol/hr*m
2
) 
KG Coeficiente Total de Trasporte de masa de la Fase gas ( kgmol/hr*m
3
) 
A, área interfacial del relleno ( m
2
/m
3
). 
 
Para el cálculo del coeficiente total de transferencia de masa KG  se lo puede realizar mediante la 
correlaciones de “Chilton y Colburn” , pero para este sistema se dispone de muy poca 
información acerca de ciertas variables requeridas para estos cálculos , por lo que se recurre a 
ecuaciones empíricas que han sido determinadas en anteriores investigaciones. Como es el caso 
de la ecuación encontrada por Norman WS, Absortion, Distallation and Coolling Tower, New 
York, 1962, UniversityPress .pag 250  
))5,0(7,51(
56,0
* 4,30067,0
68,0
pt
G MeCaK

            (54) 
KG= Coeficiente total de transporte de la fase gas [lb.moles/[hr][ft2][atm] 
a= área especifica del relleno [ft
2
/ft
3
] 
u= Viscosidad del liquido [centipoise. s] 
C= Concentración CO2 en el liquido [moles/moles MEA] 
M= Monoetilamina [MEA] concentración en el liquidogmoles/litro. 
t= temperatura a °F 
p= Presión parcial de CO2 atm. 
KG*a= 0,45112 (lbmol/hr*ft
3
*atm) 
KG*a= 7,73Kgmol/hr*m
3
*atm. 
Entonces: 
HOG=0,385 m 
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2.2.4.2 Cálculo del NOG 
 
 
 
Gráfico  3. Concentraciones de equilibrio y de operación 
 
 
Tabla 14. Datos de concentraciones de equilibrio y de operación 
 
X Y* Y 1-Y Y-Y* (1-y)(y-y*) 1/(1-y)(y-y*) 
0 0 0,0476 0,9524 0,0476 0,0453 22,0583824 
0,1 0,01 0,0629 0,9371 0,0529 0,0495 20,1832383 
0,3003 0,0983 0,1977 0,8023 0,0994 0,0797 12,5399765 
0,3183 0,099 0,1988 0,8012 0,0998 0,0799 12,5078886 
0,3273 0,1002 0,2006 0,7994 0,1004 0,0803 12,4604047 
0,3483 0,1012 0,2022 0,7978 0,1009 0,0805 12,4167984 
0,3602 0,1033 0,2054 0,7946 0,1021 0,0811 12,3308313 
0,3812 0,1059 0,2093 0,7907 0,1034 0,0818 12,2309516 
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Continuación Tabla 14. 
 
X Y* Y 1-Y Y-Y* (1-y)(y-y*) 1/(1-y)(y-y*) 
0,3901 0,109 0,2141 0,7859 0,1051 0,0826 12,1117565 
0,4021 0,1135 0,2210 0,7790 0,1074 0,0837 11,9487232 
0,4111 0,1206 0,2318 0,7682 0,1112 0,0854 11,7089391 
0,4291 0,1289 0,2444 0,7556 0,1155 0,0873 11,4572565 
0,438 0,1412 0,2631 0,7369 0,1220 0,0899 11,1249333 
0,4441 0,1535 0,2820 0,7180 0,1285 0,0923 10,8390482 
0,459 0,1754 0,3154 0,6846 0,1400 0,0959 10,4317101 
0,4621 0,1948 0,3450 0,6550 0,1502 0,0984 10,1619502 
0,471 0,227 0,3942 0,6058 0,1672 0,1013 9,87152079 
0,477 0,2837 0,4807 0,5193 0,1971 0,1023 9,77148193 
0,5009 0,3946 0,6502 0,3498 0,2556 0,0894 11,1860451 
 
 
 
 
Gráfico  4.  Representación gráfica del 1/(1-y)(y-y*) 
 
Del grafico 4 se obtiene la expresión matemática para posterior a ser integrada obtener el NOG  
    ∫
  
(   )(    )
  
  
                                      (55) 
    ∫ (                                 )  
   
   
 
y = -145,59x3 + 223,64x2 - 107,29x + 26,316 
R² = 0,9956 
0
5
10
15
20
25
00,000 00,100 00,200 00,300 00,400 00,500 00,600 00,700
1
/(
1
-y
)(
y-
y*
) 
y 
1/(1-y)(y-y*)=f(y) 
Polinómica (1/(1-…
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NOG= 3,26 
 
2.2.4.3 Cálculo de la Altura de la Torre 
 
Z = NOG*HOG 
Z= 1,25 m 
 
 
2.2.5 Cálculo del intercambiador de calor. Debido a que  el flujo de gas no se 
mantieneconstante por más de una hora, el proceso para  experimentación  operara por el mismo 
periodo, por tal motivo el proceso de regeneración  se realizara tipo Batch  es decir el solvente  a 
ser regenerado será almacenado durante la hora de operación en un recipiente metálico que está 
provisto de calentamiento mediante resistencias eléctricas. 
 
 Posterior al calentamiento  el solvente regenerado es enviado a un recipiente plástico en donde 
se enfriara y almacenamiento para su posterior reutilización. 
 
 
2.2.5.1 Calculo del calor requerido para la regeneración del solvente 
 
)1(** 21 TTCMQ p         (56) 
 
Caculo para una hora de operación. 
Donde: 
Q,  Flujo de calor  requerido ( KJ) 
M1,  Masa  de solvente a regenerar  (Masa acumulada en la hora de operación) 
Cp, Calor especifico del liquido (KJ/kg*°C) 
T2,  Temperatura que sale del intercambiador ( 65°C) 
T1, Temperatura que ingresa al intercambiador (20 ° C) 
Q= 3555,53 KJ= 4,16kWh 
 
Este calor será  proporcionado por una  resistencia eléctrica de una cocina eléctrica. 
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2.2.5.2 Calculo del Cp del solvente  
 
)*( icpxiCp
n
i
         (57) 
Donde:  
Cp, Capacidad Calorífica de la mezcla (L1) 
cpi, Capacidad Calorífica de los componentes de la mezcla  
xi, Fracción molar 
Cp= 3,95 KJ/°C 
Tabla 15. Datos de capacidades caloríficas 
 
Substancia Capacidad calorífica, KJ/Kg * °C 
Agua 4,186 
Monoetilamina 1,266  
 
Fuente: Perry R., Grenn W.  Hand book of Chemical Engineer of Perry , McGraw  Hill,  7 
edition- 2003 p. 13-2 
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Figura 18.  Diagrama de flujo del proceso para reducir el  CO2del biogás producido en un biodigestor
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2.3 Descripción de proceso construido 
 
 
2.3.1 Trayectoria del gas. El proceso inicia con el ingreso del gas a la torre de absorción  ( T-
001) por la parte inferior de la misma, este ingreso  puede ser regulado por la válvula de control 
de gas indicada en la figura 18. El gas que ingresa por la parte inferior lateral asciende por la 
torre  atravesando los rellenos que se encuentran dentro de la torre, el gas que atraviesa los 
rellenos sale por la parte superior de la torre  y es conducido a la línea de gas que se dirige a los 
quemadores. Mientras el gas atraviesa la torre este se va poniendo en contacto con la solución 
de monoetanolamina  lo cual permite que el CO2 se separe del gas, es decir es la etapa mas 
importante del proceso de reducción del dióxido de carbono. Tantocomo al ingreso y a la salida 
dela torreexiste válvulas que permiten la toma de muestras. 
 
2.3.2 Trayectoria del solvente.  El solvente  que es una solución acuosa de 
monoetanolamina2N es almacenado en el recipiente ( R- 001)  de la figura  18 , este es 
impulsado mediante la bomba (P – 001)  hacia la parte superior lateral de la torre ( T-001) ,  el 
líquido desciende a través de los rellenos  mientras se pone en contacto en contracorriente con el 
gas,  el solvente posterior al contacto sale de la torre y es almacenado en el recipiente ( R- 002). 
 Para ´posteriormente ser regenerado. 
 
Elflujo de solvente  que es impulsado por la bomba ( P-001)  puede ser regulado mediante una 
válvula de globo localizado previo al ingreso a la torre, además la línea de ingreso de solvente 
dispone de un segmento de tubería que permite la recirculación del solvente hacia el recipiente 
(R-001) , este recirculación en caso que el flujo de solvente impulsado por la bomba sea 
demasiado grande. La línea que ingresa a la torre dispone de un medidor de volumen para 
determinar el flujo de solvente. 
 
2.3.3 Trayectoria del solvente a regenerarse. El solvente que sale de  la torre es almacenado en 
el recipiente( R – 002)  durante media hora y posteriormente es transportado por gravedad hacia 
el intercambiador  ( E-001) de calor eléctrico en el cual permanece hasta que  haya adquirido 
una temperatura de 60 °C, durante este calentamiento se produce el proceso de desabsorción del 
CO2. El cual consiste en descomponer el carbonato de etilamina a dióxido de carbono y 
monoetanolamina. 
 
Posteriormente y  también por gravedad el líquido es enviado hacia el recipiente (R- 001) para 
ser  enfrié al ambiente y luego se vuelva a repetir el ciclo. Este proceso de regeneración permite 
que el solvente pueda volver a ser reutilizado. 
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2.4 Construcción 
 
 
2.4.1  Cuerpo de la Torre. Para la construcción  del cuerpo de la Torre se empleara un Tubo de  
PVC de 6 pulgadas. Se le realizo dos perforaciones laterales una en la parte superior para el 
ingreso del líquido de ½ “de diámetro y una en la parte inferior del tubo para el ingreso del gas 
de 1”. 
 
2.4.2  Parte superior. Se colocó un tapón hembra del mismo diámetro del  cuerpo de la torre, al 
 tapón mediante una unión bridada se le coloca  una tubería de PVC de 2 pulgada  de diámetro 
para la salida del gas. A la tubería de salida del gas se le coloca un a “T” con reducción a media, 
en la salida de la T se instala  un neplo de 10cm  y posteriormente un válvula con el objeto de 
que sirva para la toma de muestras del gas.  
 
2.4.3  Parte inferior. También mediante una unión bridada,  en el tapón se coloco una tubería de 
½ pulgada para la salida del liquido de la columna posterior al contacto con el gas. y mediante 
una T se le incorporara un toma muestra del liquido (monoetilamina) posterior al contacto con 
el gas. 
 
2.4.4  Soporte de los rellenos. Es necesario que en el fondo exista un espacio suficiente amplio  
para una buena distribución del gas en el empaque, en consecuencia el empaque debe quedar 
soportado sobre este espacio abierto, para lo cual se utilizó una malla de alambre galvanizado, 
lo suficientemente fuerte para soportar el peso del empaque. 
 
2.4.5  Distribuidor del líquido de lavado. Es muy conocida la importancia de la adecuada 
distribución del líquido en la parte superior del empaque, ya que, un empaque seco no es 
efectivo para la transferencia de masa. Para tal efecto se construyó un distribuidor usando tubos 
de PVC perforados y entrecruzados. 
 
2.4.6  Redistribuidor. Generalmente el líquido tiene que segregarse a las paredes y el gas a fluir 
por el centro de la torre. Dicha tendencia se logra evitar colocando un redistribuidor, el mismo 
que fue construida de lámina de tol, dándole la forma de un cono truncado y ubicado en la mitad 
de la altura del lecho. 
 
2.4.7  Soporte. Para la estructura metálica del soporte de la torre  de absorción se utilizó tubo 
rectangular de hierro  para sostener el equipo. 
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2.4.8  Tuberías. Tanto para el líquido como para el gas se empleara tubería de PVC de ½”  para 
el transporte de los dos Fluidos. Los accesorios serán del mismo material, sus uniones serán 
roscadas. Para estas uniones se empleara teflón y material sellante para evitar las fugas 
especialmente del gas. 
 
2.4.9  Intercambiador de Calor. El intercambiador requerido para la regeneración del solvente  
tendrá como fuente de energía  la energía  eléctrica. El equipo consiste en un recipiente metálico 
de capacidad de 40 L el cual estará rodeado de resistencias eléctricas que proporcionaran la 
calefacción. La operación del intercambiador se realizara tipo Batch una vez que el la torre haya 
terminado de funcionar. 
 
 
2.4.10  Recipientes de almacenamiento  
 
 
2.4.10.1 Tanque de Almacenamiento de Solvente. El solvente (Solución de Monoetilamina) 
será almacenado en un  tanque de Plástico de capacidad de 50 L.  A este tanque ingresara la 
solución regenerada y la reposición de solvente. 
 
2.4.10.2 Tanque de Regeneración del solvente. El solvente posterior al paso por el 
intercambiador de calor  tipo Batch se almacenara en un recipiente plástico abierto  de 
capacidad de 50 L para su enfriamiento. 
 
2.4.11  Bomba. La  bomba empleada para impulsar el Fluido hacia la torre será una bomba 
centrífuga de ½  HP.  
 
2.4.12  Medidor de Flujo .El medidor de flujo es una similar al que se emplea para el control 
del consumo de agua potable. 
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2.5 Costos de construcción 
 
 
2.5.1 Costo de la torre 
 
Tabla 16. Costo de construcción de  la torre 
 
Descripción Unidad Cantidad 
Precio 
Unitario,  
USD 
Precio 
Total , 
USD 
Tubo PVC 6" Metro 2 10,00 20,00 
Tubo  Rojo de PVC 1/2 " Metro 8 2,00 16,00 
Tapones hembras 6"  Unidad 2 2,25 4,50 
Adaptadores  para tanques 1/2" Unidad 4 2,58 10,32 
Neplo de 12 cm 1/2" Unidad 22 0,45 9,90 
Uniones Universales 1/2" Unidad 4 1,75 7,00 
Pega para Tubo Litro 0,5 6,00 3,00 
Teflón Unidad 2 0,80 1,60 
Boquilla para Ducha ( Distribuidor) Unidad 1 7,00 7,00 
Válvula Plástica de Bola  Unidad 7 3,45 24,15 
Permatex Unidad 1 5,50 5,50 
 T de 1/2" Unidad 4 0,55 2,20 
Válvula de Aguja para gas Unidad 1 15,00 15,00 
Costo Total de la Torre, USD 176,17 
 
2.5.2 Costo de  las unidades adicionales 
 
Tabla 17.  Costos de las unidades adicionales 
 
Descripción Unidad Cantidad 
Precio 
Unitario, 
 USD 
Precio 
Total , 
USD 
Tubo rojo de PVC de 1/2" Metro 13 2 26 
Válvula Plástica de Bola  Unidad 12 4,45 53,4 
Bomba Tropper 1/2 HP Unidad 1 55 55 
Uniones Universales Unidad 6 1,75 10,5 
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Continuación (Tabla 17) 
 
Descripción Unidad Cantidad 
Precio 
Unitario 
 USD 
Precio 
Total , 
USD 
Neplo de 12  cm, 1/2 " Unidad 12 0,45 5,4 
Teflón Unidad 10 0,8 8 
Pega para Tubo Litro 0,5 6 3 
Permatex Unidad 2 5,5 11 
Recipientes Plasticos ( Almacenamiento) Unidad 2 10 20 
T de 1/2 " Unidad 5 0,55 2,75 
Recipiente metálico para el intercambiador Unidad 1 25 25 
Calentador Eléctrico Unidad 1 45 45 
Estructura metálica para el soporte Unidad 1 15 15 
Medidor de Flujo Unidad 1 10 10 
Costo de construcción de equipos Adicionales, USD 290,05 
 
 
2.5.3 Costo de la mano de obra.  Debido a que  se  trabajó con gas , se requirió que no exista 
fugas por lo cual  se contrató a personal especializado para la realización la instalaciones de las 
tuberías, equipos y accesorios. 
 
Tabla 18. Costos de mano de Obra 
    
Descripción 
Horas de 
Trabajo 
Costo / 
Hora , 
USD/Hora Costo Total, USD 
Instalación de tuberías y 
accesorios 40 5 200 
Solador  2 10 20 
Costo Total de mano de Obra, USD 220 
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2.5.4 Costo  total de construcción  del proceso 
 
Tabla 19. Costo total de Construcción del proceso 
 
Descripción Valor, USD 
Costo de la Torre 176,17 
Costo de los equipos adicionales 290,05 
Mano de Obra 220 
COSTO TOTAL, USD 686,22 
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3. ESTUDIO EXPERIMENTAL 
 
 
3.1 Diseño Experimental. 
 
 
Para la operación  y obtención de las condiciones optimas de operación de del proceso de 
reducción de Dióxido de Carbono se siguió el siguiente proceso: 
 
Tabla 19. Diseño experimental del proceso 
 
Flujo de Gas Flujo de liquido CO2 Q calor  
G 
L1 L1*R1 L1*Q1 
L1*R2 L1*Q2 
L1 *R3 L3*Q3 
L2 L2*R1 L2*Q1 
L2*R2 L2*Q2 
L2 *R3 L2*Q3 
. 
. 
. 
. . 
. . 
. . 
Ln Ln * R1 Ln*Q1 
Ln * R2 Ln*Q2 
Ln * R3 Ln*Q3 
 
Donde: 
G, Flujo de gas 
L1, L2, . . . , Ln  Flujo de Liquido ( n =10) 
Con el equipo construido  se procederá a realizar la siguiente experimentación:  
 
Manteniendo el flujo de gas constante se procederá a incrementar en el flujo de solvente en un 
10%  hasta el  100%  con lo cual se  tendrá 10   experimentos con tres  replicas cada una por lo 
tanto se realizara 30  pruebas. 
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3.1.1 Identificación de las condiciones iníciales 
 
 
3.1.1.1  Ubicación.  El biodigestor se encuentra ubicado en la Provincia de Tungurahua, Cantón 
Ambato, Parroquia Santa Rosa.  
El biodigestor se encuentra en la granja de ganado Porcino la cual tiene una capacidad de 15 a 
25 animales. 
La parroquia de Santa Rosa cuenta con las siguientes condiciones climáticas: 
 
 Temperatura ambiente máxima: 20 °C 
 Temperatura ambiente mínima: 16 °C 
 Altitud: 3010 msnm. 
 
3.1.1.2  Capacidades del biodigestor. El  biodigestor similar  a un tanque cilíndrico el cual 
cuenta  con dos  divisiones en su interior con el propósito de dar un mayor tiempo de retención.  
Sus dimensiones son las siguientes: 
 
 Altura: 2,50 metros 
 Diámetro: 2,70 metros  
 Capacidad total de fermentación: 14 metros cúbicos. 
 
 
3.2 Condiciones iníciales de operación 
 
 
Tabla 20. Condiciones iníciales de operación 
 
Variable Método  Valor  
Porcentaje 
CO2 
Columna de absorción  ( 
columna detector gastect) 
60 % 
Flujo  Anemómetro) 5,50 m
3
/hora 
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3.3 Procedimientos Experimentales empleados 
 
 
3.3.1 Procedimiento para determinar el dióxido de carbono mediante  tubos detectores  
Gastec 2HH. 
 
 
3.3.1.1 Romper los dos extremos  del tubo detector. Para este propósito introducir en la ranura 
de la bomba Gastec y girarlo aproximadamente 50 °. Como se indica en la figura. 
 
 
 
Figura 19.   Representación grafica de la rotura de las puntas del tubo detector. 
 
3.3.1.2 Introducir uno de los extremos del tubo en el orificio de la bomba. Verificar que la 
flecha del tubo detector  señala hacia  la bomba.  Asegurase que el tubo quede asegurado a la 
bomba 
 
 
 
 
Figura 20.  Representación grafica de la forma de introducir el tubo detector 
 
3.3.1.3  Acercar el tubo con la bomba al punto donde se encuentra el flujo de gas. Confirme 
que la empuñadura de la bomba se encuentre empujada totalmente hacia dentro. Alinea la marca 
guía “50” del cuerpo del cuerpo de la bomba con la marca guía de la empuñadura. 
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Figura 21. Esquema del armado del tubo y la bomba para determinar e l contenido de 
CO2. 
 
3.3.1.4  Tire de la empuñadura 1/2 embolada. Hasta que se bloquee a mitad de la  embolada de 
 la bomba (50 ml). Espere 45 segundos y confirme la finalización del muestreo. La masa de gas 
pasara atreves del tubo detector. 
 
 
 
Figura 22. Forma de absorber la masa gaseosa 
 
3.3.1.5  Determinar el contenido de CO2. El  relleno del Tubo detector cambiara de color de  
anaranjado a amarillo,  las lecturas del % de CO2 se podrá determinar 45 s después de haber 
halado la empuñadura.  El tubo posee una escala en donde determina el % de CO2, el principio 
de funcionamiento de los tubos detectores se basa en la siguiente reacción: 
OHCOKKOHCO 2322 2   
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Figura 23. Determinación del contenido de CO2. 
 
3.3.2 Procedimiento para la experimentación. Manteniendo el flujo de gas constante se 
realizara lo siguiente: 
 
 
3.3.2.1  Determinar el flujo de solvente. Utilizado mediante el método de la probeta  y el 
registrado en el medidor de flujo ( el flujo inicial de solvente será  el suficiente para mojar la 
torre y se irá incrementando hasta llegar a un 50 % del flujo inicial.  
 
3.3.2.2  Abrir la válvula toma muestra de la entrada del gas a la torre de absorción 
 
3.3.2.3  Determinar la concentración de Dióxido de carbono. Al ingreso mediante el tubo 
detector Gastec tomar este dato por triplicado  
 
3.3.2.4  Esperar que el proceso se estabilice. Aproximadamente 15 minutos y determinar la 
concentración de dióxido de carbono a la salida, tomar este valor por Triplicado. 
Nota: Dado a las limitaciones de producción de gas se podrá realizar 1 ensayo diario  (3 
Replicas)  manteniendo el flujo de gas constante. 
 
3.3.2.5  Almacenar el solvente que ha sido empleado para posteriormente ser regenerado. 
 
 
3.3.3 Materiales  y equipos 
 
 Equipos para el proceso de reducción de dióxido de carbono del Biogás. 
 Bomba Gastec  
 Tubos detectores Gastec  para CO2  2HH y 2HT (0-100%) , ( 0 – 40%) Ap= ±5% 
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 Probetas ( 1000 ml) Ap= 10 ml 
 Recipientes plásticos ( 50 Litros ) 
 Cronometro  
 Termómetro  ( 0- 200 °C)  Ap= ± 2°C 
 AnemómetroAp = ±1 m/s 
 
3.3.4 Sustancias y Reactivos 
 
 Monoetanolamina               (concentrado) 
 Agua    H2O   
 Biogás  ( CH4 + CO2) 
 
 
3.4 Datos obtenidos 
 
 
Tabla 21. Datos  experimentales obtenidos. 
 
Flujo de gas 
G1 
kg/h 
Flujo de 
Solvente  kg/h 
Concentración de 
CO2 inicial 
( %) 
Concentración 
de CO2 final 
( %) 
4,45 
30 
60 35 
60 33 
60 35 
33 
60 27 
60 27 
60 25 
36 
60 20 
60 18 
60 25 
39 
60 10 
60 10 
55 8 
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 Continuación Tabla 21. 
 
Flujo de 
gas 
kg/h  G1 
Flujo de 
Solvente  kg/h 
Concentración de 
CO2 inicial 
 ( %) en el gas 
Concentración 
de CO2 final 
 ( %) en el gas 
4,45 
42 
60 9 
60 8 
60 8 
45 
60 9 
60 8 
60 10 
48 
60 10 
60 12 
60 12 
51 
60 9 
58 9 
60 9 
54 
 
60 8 
58 7 
58 7 
57 
 
60 7 
60 7 
60 7 
  
 
3.5 Procesamiento de datos 
 
 
3.5.1 Concentraciones promedios  del Proceso 
 
nCic
n
i
/)(
                                                  (58) 
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Tabla 22. Concentraciones promedio del gas a la salida del proceso 
 
Flujo de gas  
G1 
kg/h 
Flujo de 
Solvente  
kg/h 
Concentración 
de CO2 inicial 
 ( %) en el gas 
Concentración 
de CO2 final 
 ( %) en el gas 
4,45 
 
30 60 34 
33 60 26 
36 60 21 
39 58 10 
42 60 9 
45 60 9 
48 60 10 
51 60 9 
54 59 7 
57 60 7 
 
 
3.5.2 Cálculo del coeficiente de transporte de Masa 
 
  
3.5.2.1  Cálculo del NOG 
 
 
    ∫
  
(   )(    )
  
  
                                                                                                  
(59) 
 
 
Donde y2 corresponde a la concentración de Salida   
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Tabla 23. Datos experimentales del NOG 
 
Pendiente de 
Operación 
(L/G) 
Flujo de 
Solvente 
kg/h 
Concentración 
de Salida, % 
CO2en el gas 
Ecuación  ( 1/(1-y)*(y-y*)=   
 A + By + Cy 
NOG 
A B C 
6,6 30 34 8,50 -18,23 19,22 2,24 
7,2 33 26 9,01 -20,45 9,10 2,31 
7,92 36 21 10,75 -27,38 10,50 2,68 
8,58 39 10 13,88 -39,39 41,75 11,65 
6,6 30 34 8,50 -18,23 19,22 2,24 
10,56 48 10 23,98 -91,16 97,21 11,72 
11,22 51 9 23,59 -83,34 82,37 12,31 
11,88 54 7 23,46 -80,30 76,90 14,35 
12,54 57 7 23,41 -77,66 72,04 14,76 
 
 
3.5.2.2  Cálculo del HOG  y KG 
 
Z
NOG
HOG 
                                                       
(60) 
ZS
G
aK vG
*
                             (61) 
 
 
Tabla 24. Datos experimentales obtenidos de HOG y KG. 
 
Pendiente  
L/G 
Flujo de 
Solvente 
kg/h 
Concentración 
de Salida, % 
CO2 en el gas 
NOG HOG 
,m 
KG 
kg/h*m
2
, 
experimental 
6,6 30 34 2,24 0,537 1,75 
7,2 33 26 2,31 0,52 1,81 
7,92 36 21 2,68 0,44 2,16 
8,58 39 10 11,65 0,103 6,50 
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Continuación  Tabla 24. 
 
Pendiente  
L/G 
Flujo de 
Solvente 
kg/h 
Concentración 
de Salida, % 
CO2  en el gas 
NOG HOG ,m KG 
kg/h*m
2
, 
experimental 
9,24 42 9 11,18 0,107 8,82 
9,9 45 9 10,62 0,113 9,94 
10,56 48 10 11,72 0,102 10,2 
11,22 51 9 12,31 0,098 10,96 
11,88 52 7 14,35 0,084 11,34 
12,54 53 7 14,76 0,081 11,74 
 
 
 
  
Gráfico  5.  Coeficiente de transporte en función del solvente empleado masa 
 
Para  obtener las expresiones matemáticas del KG en función de los flujos de líquido y gas que 
ingresan a la columna, la regresión se realizó empleando el software Polymath, los resultados de 
mencionada regresión se presentan en el Anexo D.  
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Flujo de solvente kg/h 
KG= f( Flujo de solvente)  
Para [39-57 kg/h] de solvente 
KG= 0,009212*G 0,3547*L1,2454 
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Gráfico  6.  Coeficiente de transporte en función de la pendiente de operación. 
 
 
 
 
Gráfico  7.  Número de unidades de transferencia en función de la pendiente de operación. 
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Gráfico  8.  Altura de la unidad de transferencia en función de la pendiente de operación 
 
3.5.3  Cálculo del poder  calórico del gas. El poder calórico del gas se determinara mediante la 
siguiente expresión 
 

n
i
xiPCiPC                                  (62) 
 
Para nuestro caso  
 
4422 ** CHCHCOCObiogas PCxPCxPC  ;                         (63) 
PC CO2= 0  
 
Cálculo modelo para el biogás antes del tratamiento y para el Flujo L1 
PC(inicial)= 14,8 KJ / m
3 
 
PC ( para L1)=  24,22 KJ/ m
3 
 
 
0
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Tabla 25. Incremento del Poder calórico teórico del biogás 
 
Flujo de 
solvente 
Kg/h 
Concentración de 
Salida, % CO2 
Poder calórico teórico 
KJ/m
3
*10
3
 
% de incremento 
del poder 
caloricio posible Antes Después 
30 34 14.80 24.22 63,9 
33 26 14.80 27,75 71,9 
36 21 14.80 30,46 80,39 
39 10 14.80 32,60 86,5 
42 9 14.80 33,67 88,2 
45 9 14.80 33,67 88,2 
48 10 14.80 35.14 90,2 
51 9 14.80 33,67 90,2 
54 7 14.80 35,25 93,0 
57 7 14.80 35,25 93,0 
 
 
 
 
Gráfico  9.  Poder calórico teórico en función del solvente empleado 
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3.6 Análisis de Costos 
 
 
Se  presenta un análisis  de  los costos  para cada una de las condiciones de operación realizadas 
en la experimentación, mismos que serán determinados para 1 mes de funcionamiento debido a 
que este es ciclo de la solución de Monoetanolamina, pues posterior a este periodo la solución 
pierde su capacidad de absorber CO2 y por ende debe ser remplazada por una solución nueva.  
 
 
3.6.1 Costos de Operación 
 
 
3.6.1.1  Costos directos 
 
Tabla 26. Precios unitarios de los insumos  para la operación del proceso 
 
Insumos Unidad Precio  USD 
Monoetanolamina* kg 4,95 
Agua ** m
3
 0,45 
Energia eléctrica ** kWh 0,13 
 
*     Precio comercial  de Dichem del Ecuador 
* *  Planillas de consumo de agua y energía eléctrica  del Cantón Ambato 
 
El costo de la regeneración del solvente esta icluido en el costo por consumo de energía 
eléctrica que se requiere para el calentamiento del solvente. 
 
Tabla 27. Costos directosde operación por mes 
 
Flujo de Solvente 
kg/h 
Costos por  insumo ( USD) 
Costo directo 
Total , USD 
MEA Agua 
Energía  
Eléctrica 
30 17,820 0,005 13,060 30,88 
33 19,602 0,006 12,040 31,64 
36 21,384 0,007 11,632 33,02 
39 23,166 0,007 9,999 33,17 
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Continuación Tabla 27 
 
Flujo de Solvente 
kg/h 
Costos por  insumo ( USD) 
Costo directo 
Total , USD MEA Agua 
Energía  
Eléctrica 
42 24,948 0,008 53,262 78,21 
45 26,730 0,008 11,020 37,75 
48 28,512 0,009 11,836 40,35 
51 30,294 0,009 12,244 42,54 
54 32,076 0,010 12,448 44,53 
57 33,858 0,010 13,060 46,92 
 
3.6.1.2  Costos fijo. Se le considera un solo costo fijo  y será la mano de obra,  dado que para la 
operación del proceso se requiere una persona que controle el mismo. El personal requerido será 
considerado como mano de obra no calificado.  La mano de obra requerida es de una hora por 
día de operación.  
 
Tabla 28. Costo de la mano de Obra 
 
Descripción Valor 
Sueldo Básico ( año 2013), 
USD 
316 
Horas laborables mensuales 168 
Hora de Trabajo, USD/ hora 1,88 
 
 
3.6.1.3   Costo total 
 
Tabla 29. Costo total de operación  por mes 
 
Flujo de Solvente 
kg/h 
Costo directo 
total  
USD 
Costo 
indirectos 
USD 
Costo total 
USD / mes 
30 30,89 56,40 74,29 
33 31,65 56,40 76,07 
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Continuación Tabla 29 
 
Flujo de Solvente 
kg/h 
Costo 
directo 
total , USD 
Costo 
indirectos 
USD 
Costo 
total 
USD / 
mes 
36 33,02 56,40 77,86 
42 78,22 56,40 81,76 
45 37,76 56,40 83,22 
48 40,36 56,40 85,02 
51 42,55 56,40 86,81 
54 44,53 56,40 88,60 
57 46,93 56,40 90,39 
 
 
 
 
Gráfico  10.  Costo de operación en función del solvente empleado 
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3.6.1.4  Valor agregado al Biogás mediante el incremento del poder calórico. Para este cálculo 
se considera que el poder calórico que ha sido incrementado en el gas a su equivalente del costo 
de la energía eléctrica. 
 
Para realizar una comparación de los costos  entre el costo de operación respecto al valor 
agregado que se le incorpora al biogás, este  valor agregado se determino relacionando el poder 
calórico incrementado al costo de la energía eléctrica en el cantón Ambato. 
 
Además esta comparación se la realizar para un mes de operación debido a que se considera que 
es el periodo en el cual se cumple el ciclo de la monoetanolamina , es decir posterior a este 
periodo  hay que remplazarla debido a la degradación que esta sufre por el contacto con el aire 
 
 
 
Tabla 30. Incremento del poder calórico 
 
Flujo de 
solvente, kg/h 
Concentrac
ión de 
Salida, % 
CO2 
Poder calórico 
teórico 
Incremento en el poder 
calórico/ kg y hora de 
operación  
Valor 
Agregado, 
USD/Mes 
KJ/kg *10
3
 
KJ/Kg*10
3
 kWh /kg  
Antes 
Despué
s 
30 34 14,8 24,22 9,42 2,62 28,26 
33 26 14,8 27,75 12,95 3,60 38,85 
36 21 14,8 30,46 15,66 4,35 46,98 
39 10 14,8 32,6 17,8 4,94 53,4 
42 9 14,8 33,67 18,87 5,24 56,61 
45 9 14,8 33,67 18,87 5,24 56,61 
48 10 14,8 35,14 20,34 5,65 61,02 
51 9 14,8 33,67 18,87 5,24 56,61 
54 7 14,8 35,25 20,45 5,68 61,35 
57 7 14,8 35,25 20,45 5,68 61,35 
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Gráfico  11. Valor agregado mensual en función del solvente empleado 
 
3.6.2 Análisis de Costos- Beneficio 
 
Tabla 31.  Resultados de costos. 
 
Flujo de 
Solvente 
Kg/h 
Concentración de 
Salida, % CO2 
Costo de operación 
mensual, 
USD 
Valor agregado mensual 
,USD 
30 34 74,29 21,82 
33 26 76,07 30,55 
36 21 77,86 36,92 
39 10 79,64 41,90 
42 9 81,76 44,51 
45 9 83,22 45,39 
48 10 85,02 48,01 
51 9 86,81 48,01 
54 7 88,60 48,01 
57 7 90,39 48,01 
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Gráfico  12.  Costo de operación  y % de C02 en el gas tratado en función del flujo de 
solvente. 
 
Del gráfico 12 se puede notar que  la composición recomendada de operación es el punto en 
donde se interseca la curva de costo de operación con la % de CO2 en el gas tratado 
 
 
 
Gráfico  13.  Costo de Operación  y Valor agregado en función del solvente 
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Del grafico 13 se observa que en ninguna de las condiciones evaluadas experimentalmente el 
costo de operación sea inferior al valor agregado que se genera en el biogás.  
 
 
3.7  Resultados importantes 
 
 
Tabla 32.  Características de la torre de absorción. 
 
Características Especificación 
Altura 1,10 metros 
Diámetro 0,15 metros 
Tipo de Relleno Anillos de Rasching ½” 
Flujo de Biogás a tratar 4,5 kg/h 
Concentración de  CO2 
inicial en el Biogás 
60% 
 
Tabla 33.  Condiciones de operación del proceso 
 
Flujo de 
gas  G1 
kg/h 
Flujo de 
Solvente 
 kg/h 
Concentración 
de CO2 inicial 
 ( %) en el gas 
Concentración 
de CO2 final 
 ( %) en el gas 
HOG ,m KG 
kg/h*m
2
, 
experimental 
4,45 
 
30 60 34 0,537 1,75 
33 60 26 0,52 1,81 
36 60 21 0,44 2,16 
39 58 10 0,103 6,50 
42 60 9 0,107 8,82 
45 60 9 0,113 9,94 
48 60 10 0,102 10,2 
51 60 9 0,098 10,96 
54 59 7 0,084 11,34 
57 60 7 0,081 11,74 
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Tabla 34. Resultados de costos. 
 
Flujo de 
Solvente 
Kg/h 
Concentración 
de Salida, % 
CO2 
Costo de operación 
mensual, 
USD 
Valor agregado 
mensual ,USD 
30 34 74,29 21,82 
33 26 76,07 30,55 
36 21 77,86 36,92 
39 10 79,64 41,90 
42 9 81,76 44,51 
45 9 83,22 45,39 
48 10 85,02 48,01 
51 9 86,81 48,01 
54 7 88,60 48,01 
57 7 90,39 48,01 
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4. DISCUSIÓN 
 
 
4.1 Discusión de resultados  
 
 Los equipos construidos en su mayoría son de PVC esto se lo realizo para disminuir costos 
de construcción del proceso, sin embargo para asegurar mayor tiempo de vida de los equipos 
se lo podría realizar en otros materiales tales  como acero al carbón o acero inoxidable.  
 
 Durante la experimentación  la concentración de salida para flujos de líquido superiores al 50 
% del flujo de diseño son muy similares probablemente debido a que en este rango se ha 
conseguido el máximo contacto interfacial.  
 
 Existió dificultad para determinar la concentración de dióxido de carbono en el gas a la 
salida de la torre de absorción cuando se operaba con flujos superiores a los 39 kg/h de 
solvente debido a que para estas condiciones de operación la reducción del contenido de CO2 
es muy similar y no se podía distinguir muy bien  la diferencia debido a la escala muy amplia 
( ±5%) de los tubos detectores empleados para la determinación del  CO2 en gas. 
 
 La regeneración del solvente se realizó a 60 ° y no a 80 ° como indica la bibliografía esto se 
realizó para evitar la evaporación del solvente debido a  las condiciones ambientales  del 
lugar que se encuentra sobre los 3000 msnm por tal motivo el punto de ebullición del agua 
bordea los 90 ° C.  
 
 El CO2 liberado en la regenerado del solvente fue liberado directamente al ambiente lo cual 
no es una acción muy correcta por lo que se debería darle algún uso, uno de los cuales se 
recomienda  es burbujearlo en lechada de cal para obtener carbonatos que pueden ser 
empleados como fertilizantes en la misma granja. 
 
 La regeneración del solvente se la realizo tipo Batch y no en flujo como inicialmente se lo 
había propuesto esto debido   a la  facilidad de operación pues si la regeneración se la 
realizaba en forma continua, para volver a utilizar el solvente este previamente requería ser 
enfriado y esto involucraba la construcción de un equipo adicional para el enfriamiento.  Lo 
cual incrementaría el costo de operación y de construcción. Mientras que si se realiza tipo 
Batch el solvente puede ser almacenado y enfriado al ambiente.   
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 Conforme se realizaba la regeneración del solvente ( solución de monoetanolamina )  al 
parecer perdía su capacidad de absorción debido a que sufría oxidación por contacto con el 
aire pues no existía concordancia entre los replicas realizadas , por tal motivo posterior a 30 
regeneraciones  ( 1 mes) del solvente se  procedió a preparar soluciones nuevas. Las 
soluciones. 
 
 La solución de  monoetanolamina que   ha perdido su capacidad de absorción se la eliminaba 
 siguiendo el siguiente proceso, primero se lo calentaba hasta 90 ° C con la finalidad de 
evaporar el agua para disminuir la carga contaminante,  y finalmente es  almacenado en  
canecas de platico herméticas en donde permanecen en la actualidad hasta implementar un 
sistema de disposición de final. Las opciones para esta disposición final pueden ser 
incineración o la neutralización mediante un ácido y las sales resultantes pueden ser 
enterradas, la selección de uno de los dos métodos se realizara posteriormente en función de 
los costos que se generen en cada uno de los métodos. 
 
 Durante la experimentación el flujo del gas no se mantenía constate por más de  una hora 
esto se debió a que el  gasómetro existente no disponía de la suficiente capacidad, por tal 
motivo se realizó una experimentación diaria, lo que no permitió disponer de un flujo de gas 
totalmente constante sino que este disminuía en un aproximado del 5%.  
 
 En la experimentación se observo que  la concentración de Dióxido de Carbono incremento 
en la última  semana en un  aproximadamente 5 %  probablemente debido a cambios en   la 
cinética de generación de metano debido al descenso de la temperatura ambiente próximo a 
16 °C.   
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5. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 
 
 
5.1 Conclusiones  generales. 
 
 En el presente trabajo de reducción del dióxido de carbono  le logro cumplir con el objetivo 
principal el cual consistía en reducir el dióxido de carbono en al menos un 50% de su valor 
inicial, lo cual permite incrementar el poder calórico del biogás para que éste pueda ser 
empleado como combustible para la calefacción de la granja. 
 
 La construcción y posterior  instalación de la planta piloto de reducción de dióxido de 
carbono ubicada  junto al biodigestor se llevó a cabo  gracias al apoyo y colaboración de la 
propietaria de la granja que  se encuentra ubicada en la comunidad de Cuatro Equinas de la 
parroquia Santa Rosa perteneciente al cantón Ambato. 
 
 Entre los principales resultados obtenidos de la investigación se encuentran la determinación 
de  los coeficientes de transporte de masa que  podrán ser  empleados para el diseño de 
nuevos procesos de tratamiento del biogás, debido a que  en la bibliografía actual existe 
reducida información acerca de esta variable muy importante para el dimensionamiento de 
equipos. 
 
 Una vez finalizada la investigación se concluye que el biogás puede ser empelado como 
combustible si previamente se realiza el proceso de reducción de dióxido de carbono, lo cual 
permitirá disponer de una nueva fuente de energía  y además de la reducción de emisiones de 
gases contaminantes  que contribuyen al calentamiento global tales como el metano que es 
mucho más contaminante que el dióxido de carbono en relación de 23 a 1. 
 
5.2 Conclusiones específicas. 
 
 El Dióxido de Carbono es altamente soluble en monoetanolamina en el rango de 0,1 a  0,35 
moles CO2/moles MEA , mientras que  valores superiores a o,35  es mas complicado la 
absorción debido a en esa zona la presión de vapor se incrementa muy considerablemente  , 
por lo que la operación debe dirigirse a mantenerse dentro de este rango para incrementar la 
eficiencia del proceso. 
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 La reducción del dióxido de carbono del biogás es una operación técnicamente factible  es 
decir que mediante la aplicación de  la operación unitaria de absorción de  gases si se puede 
separar el CO2 lamentablemente para las condiciones estudiadas la operación no resulto ser 
económica viable, pues los costos de operación del proceso superan  al valor agregado que se 
incorpora al  biogás  por el   incremento de su poder calórico.  
 
 Debido a las características del equipo no fue posible trabajar con caudales inferiores a 30 
kg/h de solvente, ya que los rellenos no se humedecían en su totalidad. 
 
 De acuerdo  a la experimentación y posterior análisis de costos  las condiciones 
recomendadas  de operación  se encuentran a una razón de flujo de  liquido de 38 kg/ h que  
permite obtener un 12 % de Dióxido de Carbono en el gas tratado.  Esta condición  
representa la operación  más económica  y que además permite obtener un coeficiente de 
transporte de masa aproximadamente del  80% del máximo obtenido en la experimentación.  
 
 El coeficiente de  transporte de masa de la torre es proporcional al flujo de solvente.  Y se 
comporta bajo la expresión matemática de KG = 0,005224*G
0,2779
*L
1,2015
 en el rango de 30 a 
36 kg/h de flujo de solvente y mediante la expresión  KG = 0,009212*G
0,3547
*L
1,2454
 para el 
rango de 39 a 57 kg/h de solvente. 
 
 El número de unidades de transferencia (NOG) se incrementa con el flujo de solvente, 
mientras que la altura de la unidad de transferencia (HOG) disminuye con el incremento del 
flujo de solvente.  
 
 Una vez evaluado  las diferentes condiciones de operación del proceso de reducción de 
dióxido de carbono se consigue incrementar el poder calórico  teórico del biogás  hasta un 90 
%. 
 
5.3 Recomendaciones. 
 
 Se recomienda  al propietario de la granja realizar un estudio para incrementar la producción 
de gas del biodigestor y así asegurar el abastecimiento de gas continuamente para las 
maternidades de la granja , las cuales son sitios donde se encuentran los lechones sus 
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primeros 25 días de edad . Una de las posibles soluciones seria incorporar un sistema de 
calentamiento al biodigestor. 
 
 Se requiere implementar un sistema de gestión de residuos producidos, especialmente los 
residuos líquidos generados por el remplazo de la solución de monoetanolamina la cual  
según el rombo de seguridad  de la hoja de datos y seguridad (MSDS) pertenece a la  
nominación 3 (extremadamente peligrosa) para la salud. ´por lo cual no puede ser libeado 
directamente a al ambiente sino que debe ser incinerada o neutralizad y las sales producidas 
enterradas en lugares apropiados. 
 
 En el presente trabajo la solución de monoetanolamina empleada se encontraba  al 12% o 2 
Norma, esta  concentración fue asumida debido a recomendaciones  encontradas en la 
biobliografia las cuales indicaban que el mayor coeficiente de transporte de masa se 
encuentra en esta concentración. Por lo que se recomienda realizar otro estudio modificando 
la concentración de la solución  para observar si puede mejorar las condiciones actuales del 
proceso diseñado. 
 
 Es conocido que el Dióxido de Carbono tiene múltiples aplicaciones  por lo cual se podría 
realizar el aprovechamiento del mismo. Una opción que se sugiere es burbujearlo en lechada 
de cal con el propósito de obtener carbonatos que se los podría emplear como fertilizantes 
para la misma granja. 
 
 Con el propósito de disminuir el costo de operación se recomienda realizar un estudio acerca 
de sustituir el intercambiado de calor de calentitamente eléctrico por uno que utilice  como 
combustible el mismo gas tratado o fuente de calefacción los gases de combustión que se 
producen en las maternidades durante el proceso de calefacción  
 
 Para una operación constante del proceso se recomienda incorporar un sistema de control 
automático al sistema, así como también un sistema de compresión del gas para ser 
almacenado cuando este  no se lo requiera.  
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ANEXO A 
 
Fotografías de los equipos  construidos. 
 
 
Figura. A.1. Rellenos empleados en la construcción de la torres 
 
 
 
 
Figura. A.2.Sistema de distribuidor del solvente.
95 
 
|  
 
Figura A.3. Torre de absorción construida 
 
 
 
Figura A.4. Bomba para impulsar el solvente hacia la torre. 
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Figura A.5. Fotografía de los equipos instalados 
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ANEXO B 
Fotografías  de equipos empleados 
 
 
Figura B.1. Equipo para medición de CO2 en el Gas 
 
 
 
 
Figura B.1. Equipo para medición de CO2 en el Gas 
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Figura B.3.Mediación de CO2 en Gas 
 
 
 
 
Figura B.4. Medición del Flujo de Gas 
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ANEXO C 
Hoja de datos y seguridad de la Monoetanolamina  
 
 
Nombre del Producto: MONOETANOLAMINA 
 
Fecha de Revisión: Junio de 2009 
SECCION 1: IDENTIFICACION DEL PRODUCTO Y DE LA COMPAÑIA 
PRODUCTO 
Nombre Químico: 2‐AMINOETANOL – NH2CH2CH2OH 
Número CAS: 141‐43‐5 
Sinónimos: Monoetanolamina, etanolamina, beta‐aminoetanol, ethylolamine, glycinol. 
COMPAÑÍA: Grupo Transmerquím 
Teléfonos de Emergencia 
México : Interior: 01800 00 214 00 D.F. (55) 55591588 
Guatemala: (502) 66285858 
El Salvador: (503) 22517700 
Honduras: (504) 5568403 
Nicaragua: (505) 22690361 ‐ Toxicología MINSA: (505) 22897395 
Costa Rica: (506) 25370010 
Panamá: (507) 5126182 
Colombia: (01800 916012 
Perú: 080 050847 ‐ (511) 4416365 
Ecuador: 1800 593005 
Venezuela: 800 1005012 
 
SECCION 2: COMPOSICION / INFORMACION SOBRE LOS INGREDIENTES 
ETANOLAMINA CAS: 141‐43‐5 99‐100% 
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SECCION 3: IDENTIFICACION DE PELIGROS 
Descripción general de emergencia: ¡PELIGRO! Provoca quemaduras. Combustible. Dañino 
en casode ingestión, inhalación y absorción por la piel. Afecta al sistema nervioso central. 
Equipo de Laboratorio: Anteojos protectores y cubierta; bata de laboratorio; campana de 
extracción;guantes adecuados, extinguidor clase B. 
Código de Color: Blanco (Corrosivo). 
SALUD 3 
INFLAMABILIDAD 2 
REACTIVIDAD 0 
ESPECÍFICO 
Efectos Potenciales para la Salud 
Inhalación: El vapor puede causar irritación en el tracto respiratorio. Los síntomas pueden 
incluirdolor e garganta, tos, dificultad respiratoria, dolor de cabeza, letargo, y la narcosis. La 
exposición aaltas concentraciones puede causar irritación pulmonar y daño renal y hepático. 
Ingestión: Puede causar quemaduras de la mucosa de la boca y el esófago, dolor abdominal, 
náuseasy vómitos. Puede causar envenenamiento sistémico con síntomas de inhalación en 
paralelo. 
Contacto con la piel: Puede causar irritación, enrojecimiento, quemaduras, y dolor. Puede ser 
absorbido por la piel, con síntomas de inhalación en paralelo. 
Contacto con los ojos: Los vapores y el contacto puede causar irritación severa, quemaduras, 
enrojecimiento, dolor y visión borrosa. 
La exposición crónica: La exposición prolongada o repetida con la piel puede causar irritación 
odermatitis.Agravación de condiciones pre‐existentes: Las personas con desordenes cutáneos, 
función hepática,renal y función pulmonar ya existentes, pueden ser más susceptibles a los 
efectos de este material. 
 
SECCION 4: MEDIDAS DE PRIMEROS AUXILIOS 
Inhalación: Sacar a la víctima al aire fresco. Si no respira, dar respiración artificial. Si la 
respiraciónes difícil, dar oxígeno. Llame a un médico inmediatamente. 
Ingestión: Provocar el vómito inmediatamente de acuerdo a lo indicado por el personal médico. 
Nodar nada por la boca a una persona inconsciente. Llame a un médico inmediatamente. 
Contacto con la piel: En caso de contacto, lave con abundante agua durante al menos 15 
minutos. 
Quítese la ropa y zapatos contaminados. Lave la ropa antes de usarla nuevamente. Llame a un 
médico. 
Contacto con los ojos: Lavar los ojos inmediatamente con abundante agua durante al menos 15 
minutos, elevando los párpados superior e inferior ocasionalmente. Obtener atención médica 
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inmediata. 
 
SECCION 5: MEDIDAS PARA EXTINCION DE INCENDIOS 
Fuego 
Punto de inflamabilidad: 85ºC (185ºF) 
Temperatura de autoignición: 410ºC (770ºF) 
Límites inflamables en el aire% por volumen: LEL: 5,5; UEL: 17 
Combustible. 
Explosión: Por encima del punto de ignición las mezclas con aire son explosivas dentro de los 
límitesinflamables indicados anteriormente. 
Medios de extinción de incendios: Agua pulverizada, polvo químico seco, espuma de alcohol 
odióxido de carbono. El aerosol de agua puede ser usado para mantener fríos los 
recipientesexpuestos al fuego. Se puede usar agua para limpiar los derrames de las exposiciones 
y para diluirlos derrames a las mezclas no inflamables. 
NIOSH. Equipo autónomo de respiración con mascarilla completa operando en la demanda de 
presión u otro modo de presión positiva. 
 
SECCION 6: MEDIDAS PARA FUGAS ACCIDENTALES 
Ventilar el área de la fuga o derrame. Eliminar todas las fuentes de ignición. Use el 
apropiadoequipo de protección personal. Aislar el área de peligro. Mantener alejado al personal 
innecesario yno protegido. Contenga y recupere el líquido cuando sea posible. Utilizar 
herramientas y equipoanti‐chispas. Recoja el líquido en un recipiente adecuado o absorba con 
un material inerte (ej.vermiculita, arena seca, tierra) y colóquelo en un recipiente de desechos 
químicos. No usemateriales combustibles, como el serrín. No los tire a la alcantarilla!. 
 
SECCION 7: MANEJO Y ALMACENAMIENTO 
Mantener en un recipiente cerrado herméticamente, almacene en un lugar fresco, seco y 
ventilado. 
Proteger contra daño físico. Aislar de cualquier fuente de calor o ignición. Aislar de materiales 
oxidantes. Evite el contacto con el cobre y aleaciones de cobre. El material es manejado 
adecuadamente en equipos de acero inoxidable. No utilizar aluminio para el almacenamiento de 
lassoluciones acuosas. Almacene en el exterior o separado de otros productos. Aislar de 
materialesácidos. La monoetanolamina generalmente se almacena en equipos de acero plano. El 
productopuede solidificar a temperatura ambiente. Los envases de este material pueden ser 
peligrososcuando están vacíos ya que retienen residuos del producto (vapores, líquido); observar 
todas lasadvertencias y precauciones indicadas para el producto en la etiqueta. 
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SECCION 8: CONTROLES DE EXPOSICION Y PROTECCION PERSONAL 
Límites de Exposición: 
ACGIH ThresholdLimitValue (TLV): 3 ppm (TWA) 6 ppm (STEL) 
Sistema de Ventilación: Un sistema de ventilación local y / o general es recomendado para las 
exposiciones de empleados debajo de los Límites de Exposición Aérea. La extracción local es 
generalmente preferida porque se pueden controlar las emisiones del contaminante en su fuente, 
impidiendo dispersión del mismo en el área de trabajo general. 
Respiradores Personales (Aprobados por NIOSH): Si el límite de exposición es excedido y 
loscontroles de ingeniería no son factibles, un respirador de máscara completa con cartucho 
paravapores orgánicos, se puede usar hasta 50 veces el límite de exposición o la concentración 
máximade uso especificada por la agencia reguladora apropiada o el proveedor del respirador, lo 
que seamás bajo. Para emergencias o casos donde los niveles de exposición no son conocidos, 
use unrespirador que cubra toda la cara, de presión positiva y abastecido por aire. 
ADVERTENCIA: Los 
respiradores con purificadores de aire no protegen a los trabajadores en atmósferas deficientes 
deoxígeno. 
Protección de la piel: Usar ropa protectora impermeable, incluyendo botas, guantes, bata de 
laboratorio, delantal o monos, según proceda, para evitar el contacto con la piel. 
Protección de los ojos: Utilice gafas protectoras contra productos químicos y / o un protector 
de caracompleto donde el contacto es posible. Mantenga una fuente de lavado de ojos y 
regaderas deemergencia en el área de trabajo. 
 
SECCION 9: PROPIEDADES FISICAS Y QUIMICAS 
Aspecto: Líquido incoloro, claro. 
Olor: Olor a amoniaco. 
Solubilidad: Miscible en agua. 
Densidad: 1,02 
pH: 12,1 (solución al 25%) 
% De Volátiles por Volumen @ 21C (70F): No se encontró información. 
Punto de ebullición: 170C (338F) 
Punto de fusión: 10C (50F) 
Densidad de vapor (Aire = 1): 2,10 
Presión de Vapor (mm Hg): 0.4 @ 20C (68F) 
Tasa de evaporación (BuAc = 1): <1 
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SECCION 10: ESTABILIDAD Y REACTIVIDAD 
Estabilidad: Estable bajo condiciones normales de uso y almacenamiento. Higroscópico. 
Absorbe eldióxido de carbono. Una base fuerte. 
Productos de descomposición peligrosos: La combustión puede producir monóxido de 
carbono,dióxido de carbono, óxidos de nitrógeno. 
Polimerización peligrosa: No ocurrirá. 
Incompatibilidades: El ácido sulfúrico, ácido clorhídrico, ácido acético, dióxido de carbono en 
el aire,cobre, aleaciones de cobre, hierro galvanizado, aluminio, anhídrido acético, acroleína, 
ácido acrílico,acrilonitrilo, ácido clorosulfónico, epiclorhidrina, ácido fluorhídrico, óxido de 
mesitilo, ácido nítricofumante , beta‐propiolactona, y acetato de vinilo. 
Condiciones a evitar: De calor, llamas, otras fuentes de ignición. 
 
SECCION 11: INFORMACION TOXICOLOGICA 
DL50 oral en ratas: 1720 mg / kg 
CL50 inhalación del ratón: 2420 mg/m3/2hr; 
LD50 piel de conejos: 1000 mg / kg 
Datos de irritación 
Piel de conejo: 505 mg moderado 
Ojo de conejo: 0.250 mg grave. 
Ha sido investigado como mutagénico y causante de efectos reproductivos. 
 
SECCION 12: INFORMACION ECOLOGICA 
Destino ambiental: Cuando se elimina en el suelo, este material puede biodegradarse en una 
medidamoderada. Puede filtrarse en las aguas subterráneas. Cuando se libera en el agua, este 
materialpuede biodegradarse en una medida moderada. Este producto tiene un factor de 
bioconcentraciónestimado (BCF) de menos de 100. De este material no se espera una 
bioacumulación significativa. 
Cuando se libera en el aire, se espera que sea rápidamente degradado por reacción con radicales 
hidroxilo producidos fotoquímicamente. Cuando se libera en el aire, se espera que tenga una 
vidamedia de menos de 1 día. Cuando se libera en el aire, este material puede ser extraído de la 
atmósfera a un grado moderado por deposición húmeda. 
Toxicidad Ambiental: No se encontró información. 
 
SECCION 13: CONSIDERACIONES SOBRE DISPOSICION 
Lo que no pueda conservar para recuperación o reciclaje debe ser manejado en forma apropiada 
enuna instalación aprobada para recolección de residuos. Aunque no figura en la lista de 
residuospeligrosos de la RCRA, este material puede presentar una o más características 
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peligrosas y requiereun análisis adecuado para determinar las necesidades específicas de 
eliminación. El procesamiento,utilización o contaminación de este material puede cambiar las 
opciones de gestión de residuos. Lasregulaciones de eliminación local pueden diferir de las 
regulaciones federales de desecho. Deseche elenvase y el contenido no utilizado de acuerdo con 
autoridades federales, estatales y locales. 
 
SECCION 14: INFORMACION SOBRE TRANSPORTE 
(Tierra, DOT) 
Nombre de embarque apropiado: ETHANOLAMINE 
Clase de riesgo: 8 
UN / NA: UN2491 
Grupo de embalaje: III 
Internacional (Marítimo, OMI), 
Nombre de embarque apropiado: ETHANOLAMINE 
Clase de riesgo: 8 
UN / NA: UN2491 
Grupo de embalaje: III 
 
SECCION 15: INFORMACION REGLAMENTARIA 
Esta hoja de seguridad cumple con la normativa legal de: 
México: NOM‐018‐STS‐2000 
Guatemala: Código de Trabajo, decreto 1441 
Panamá: Resolución #124, 20 de marzo de 2001 
 
SECCION 16: INFORMACION ADICIONAL 
La información relacionada con este producto puede ser no válida si éste es usado en 
combinacióncon otros materiales o en otros procesos. Es responsabilidad del usuario la 
interpretación yaplicación de esta información para su uso particular. La información contenida 
aquí se ofrecesolamente como guía para la manipulación de este material específico y ha sido 
elaborada de buena fe por personal técnico. Esta no es intentada como completa, incluso la 
manera y condiciones de usoy de manipulación pueden implicar otras consideraciones 
adicionales. 
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ANEXO D 
Resultados de la regresión en Polymath 
 
 
 
Figura D.1. Resultados de la regresión del KG en el rango de 30 a 36 kg/h de solvente.  
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Figura D.2.  Resultados de la regresión del KG en el rango de 30 a 36 kg/h de solvente.  
 
